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1 Einleitung 
Die Biotechnologie beschäftigt sich mit der technischen Nutzbarmachung von 
biologischen Prozessen. Die Anwendungsgebiete reichen von eher traditionellen Methoden, 
wie z. B. der Herstellung von Brot, Wein und Käse bis hin zu modernen Methoden, bei 
denen mit Hilfe der Gentechnik therapeutische Proteine hergestellt werden. Durch die 
Entwicklung der rekombinanten DNA-Technologie 1973 durch Boyer und Cohen war es 
erstmals möglich, ein Gen aus einem Organismus zu isolieren und in einen anderen 
Organismus einzufügen (Cohen et al. 1973). Bereits 1978 nutzten Wissenschaftler der 
amerikanischen Firma Genentech diese und andere gentechnische Methoden, um E. coli die 
Fähigkeit zu verleihen, menschliches Insulin zu produzieren. Dieses erste gentechnisch 
hergestellte Medikament oder auch rekombinante Medikament, wurde 1982 unter Lizenz 
der Firma Eli Lilly fast zeitgleich in den USA und Deutschland zugelassen. Durch die 
Weiterentwicklung der Gentechnologie wie z. B. der DNA-Sequenzierung (Sanger et al. 
1977), der c-DNA-Synthese (Gubler und Hoffman 1983), des phage displays (Smith 1985) 
und der PCR (Mullis und Faloona 1987) konnten immer komplexere Wirkstoffe hergestellt 
werden.  
Heutzutage werden mit gentechnisch hergestellten Arzneimitteln international rund 
32 Milliarden US-Dollar, also 7 % des Arzneimittelumsatzes erzielt; im deutschen 
Apothekenmarkt sind es mit 1,95 Milliarden Euro (berechnet nach Herstellerabgabepreisen) 
sogar 9,9 % (Stand 2004, www.vfa.de).  
Tabelle 1-1: Ein Auszug der Zulassungen für gentechnisch hergestellte Arneimittel in Deutschland. Bis 
heute wurden 115 Arzneimittel mit 84 Wirkstoffen zugelassen. (Stand: Feb. 2006, Quelle: Verband 
Forschender Arzneimittelhersteller e.V.) 
Wirkstoff Indikation Firma Arzneimittel Zulassung Produktion 
Insulin Diabetes Eli Lilly Humulin® Okt 1982 USA 
Alteplase (tPA) Thrombolytikum Boehringer 
Ingelheim 
Actilyse® Jan 1987 Deutschland 
Peginterferon 
alfa-2a 
Hepatitis C Roche PEGASYS Jun 2002 Deutschland 
Ibritumomab 
Tiuxetan 
Krebs Schering Zevalin® Jan 2004 USA 
Cetuximab Darmkrebs Merck Erbitux® Jun 2004 Deutschland 
Insulin glulisin Diabetes Aventis Apidra® Sep 2004 Deutschland 
Bevacizumab Krebs Roche Avastin® Jan 2005  
Impfstoff Hepatitis B GlaxoSmithKline 
Biologic 
Fendrix® Jan 2005 Belgien 
Galsulfase Mucopoly-
saccharose IV 
BioMarin Europe Naglazyme® Jan 2006 USA 
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Die Wahl des geeigneten Expressionssystems hängt von den Anforderungen an die 
Produkteigenschaften und Produktausbeuten ab. Bei der Herstellung von humanen 
Proteinen spielt z. B. die authentische Glykosylierung eine entscheidende Rolle, damit das 
Protein nicht vom menschlichen Immunsystem als fremdartig erkannt und eliminiert wird.  
Eine der größten Herausforderungen in der kommerziell genutzten Biotechnologie 
ist die Reduktion der Entwicklungszeit, bis ein Produkt auf den Markt gebracht werden 
kann. Nach der Wahl eines Expressionssystems für ein therapeutisches Protein, müssen 
zahlreiche Optimierungsschritte durchgeführt werden, damit eine wirtschaftliche Produktion 
gewährleistet ist. Diese Optimierung bezieht sich sowohl auf die genetische 
Weiterentwicklung der Organismen als auch auf die Kultivierungs- und 
Aufarbeitungsverfahren. Bis eine wirtschaftliche Produktion etabliert ist, vergehen meist 
mehrere Jahre. Bevor das Produkt auf den Markt gebracht werden darf, muss nach 
behördlich vorgeschriebener Weise die Unbedenklichkeit des Produktes für den Menschen 
nachgewiesen werden. Dies erfolgt zum einen durch Tierversuche und im späteren Verlauf 
durch Verabreichung des potentiellen Medikamentes an gesunde Probanden und 
anschließend an kranke Menschen. Parallel zu diesen Tests müssen patentrechtliche 
Bestimmungen abgesichert werden, damit eine kommerzielle Vermarktung des Produktes 
möglich ist und zuletzt müssen behördliche Zulassungsvoraussetzungen erfüllt werden.  
Die Entwicklungsstufen, die das größte Potential zur Optimierung aufweisen, sind 
die Stammentwicklung und die Verfahrensentwicklung.  
1.1 Mikrobielle Verfahrensentwicklung 
Die Aufgabe der Verfahrensentwicklung besteht darin, eine gewünschte 
Stoffänderung auf einem technisch machbaren, wirtschaftlichen und industriell 
auswertbaren Weg zu erreichen (Blass 1989). Die mikrobielle Verfahrensentwicklung 
umfasst die Themenfelder Analyse und Modellierung biologischer Reaktionen, sowie 
Bioreaktoren und deren Auslegung und betrachtet den biotechnologischen Gesamtprozess. 
Dazu gehören Auswahl prozessgeeigneter biologischer Systeme, Rohstoffvorbereitung, 
Apparatebau und Prozessdesign, Mess- und Regelungstechnik, Produktisolierung, 
Verfahrensintegration und biotechnologische Prozesskunde (Weuster-Botz 1999). Die 
übliche Vorgehensweise ist nach der Entdeckung eines potentiellen Produktes die 
Entwicklung eines entsprechenden Biokatalysators. Diese Stammentwicklung kann durch 
Screening oder durch gezielte genetische Modifikationen eines geeigneten Organismus 
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erfolgen. Ausgehend von diesem potentiellen Produktionsorganismus können 
reaktionstechnische Untersuchungen zur Analyse der biologischen Reaktion mit der 
Optimierung der Reaktionsbedingungen (pH, Temperatur, Medienzusammensetzung) 
begonnen werden. Anschließend erfolgt durch die Identifikation der Reaktionskinetik und 
optimaler Betriebspunkte die Entwicklung einer geeigneten Prozessführung. Eine Maßstabs-
übertragung ist unter Berücksichtigung von Transportphänomenen und geometrischer 
Ähnlichkeit möglich. Die Forderung der Industrie, die Prozessentwicklungszeit zu 
minimieren, führt dazu, dass die einzelnen Arbeitsschritte der Verfahrensentwicklung 
zunehmend parallel bzw. integriert durchgeführt werden müssen (Weuster-Botz 1999).  
1.2 Optimierung der Reaktionsbedingungen im Parallelansatz 
Die hohe Komplexität biologischer Prozesse macht es notwendig, eine Vielzahl an 
Versuchen durchzuführen, um die optimalen Reaktionsbedingungen (pH-Wert, Temperatur, 
Medienzusammensetzung) zu ermitteln. Um die Anzahl der notwendigen Versuche zu 
minimieren, werden häufig geeignete Versuchsplanungstechniken eingesetzt (Weuster-Botz 
2000). Die Verwendung von Parallelansätzen bietet hierbei neben der Verkürzung der 
Entwicklungszeit den Vorteil, dass einheitliche Versuchsbedingungen geschaffen werden 
und somit die Auswertung der Versuchsergebnisse erleichtert wird. Voraussetzung zum 
Einsatz von Parallelversuchen zur Prozessoptimierung ist jedoch eine hohe 
Reproduzierbarkeit der Ergebnisse innerhalb der Parallelansätze und die Übertragbarkeit 
gewonnener Informationen in den Produktionsmaßstab.  
Die hohe Reproduzierbarkeit ist notwendig, um den Einfluss verschiedener 
Reaktionsbedingungen auf die Zielgröße untersuchen zu können. Die Entwicklung eines 
robusten Kultivierungsprotokolls ist in diesem Zusammenhang sinnvoll, damit nicht durch 
geringe Abweichungen in der Prozessführung oder durch Fertigungstoleranzen von 
Bioreaktorbauteilen enorme Unterschiede der Zielgrößen verursacht werden.  
Voraussetzung für die Übertragbarkeit von Ergebnissen ist, dass in den 
verschiedenen Maßstäben die gleichen Reaktionsbedingungen hinsichtlich der jeweiligen 
prozessrelevanten Parameter (z. B. Sauerstofftransferrate, Mischzeit, Leistungseintrag etc.) 
aufrechterhalten werden können. Weichen diese Parameter in den verschiedenen Maßstäben 
zu stark voneinander ab, so kann dies dazu führen, dass ein im Screeningmaßstab 
identifizierter potenzieller Produktionsstamm im Produktionsmaßstab nur geringe 
Produktausbeuten erzielt.  
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1.3 Parallele Bioreaktorsysteme 
Neben der Verwendung herkömmlicher Kultivierungssysteme wie dem 
Schüttelkolben oder dem Rührkesselreaktor spielt die Miniaturisierung eine wesentliche 
Rolle bei der Entwicklung paralleler Bioreaktorsysteme. Durch die Verkleinerung des 
Maßstabs unter Gewährleistung der geometrischen Ähnlichkeit, kann eine vollständig 
geregelte Prozessführung gewährleistet werden und Maßstabsübertragungsregeln besser 
angewendet werden. Der Nachteil bei diesem System ist jedoch der damit verbundene 
enorme Kosten- und Personalaufwand. Des Weiteren ist die Verwendung von 
herkömmlichen pH-Elektroden und Sauerstoffsonden nur bis zu einem gewissen minimalen 
Arbeitsvolumen möglich. Unterschreitet das Arbeitsvolumen eine gewisse Grenze, so 
müssen alternative Mess- und Regeltechniken eingesetzt werden.  
Weitere Entwicklungsschritte gehen dazu über, bereits etablierte Reaktionssysteme 
wie die Mikrotiterplatte weiterzuentwickeln und mess- und regelungstechnisch sowie 
hinsichtlich hydrodynamischer Eigenschaften dem Rührkesselreaktor anzupassen. Die 
Entwicklung von geeigneten Automatisierungssystemen zur Probenahme und Analyse 
spielen dabei eine große Rolle, um den personellen Aufwand zu reduzieren.  
1.3.1 Schüttelkolben 
Der Schüttelkolben stellt das am häufigsten eingesetzte Reaktionsgefäße zur 
Kultivierung von Mikroorganismen dar (Büchs 2001). Die einfache Handhabung und die 
unkomplizierte Durchführung von Versuchen im ansatzweisen Betrieb machen ihn geeignet 
zur Parallelkultivierung. Die Schüttelkolben werden in Inkubatoren bei vorgegebener 
Temperatur mit einer bestimmten Schüttelfrequenz betrieben. Auf diese Weise können 
mehrere Satzversuche parallel durchgeführt werden. Die konische Form des Schüttelkolbens 
erlaubt hohe Schüttelfrequenzen, ohne dass das Kulturmedium aus dem Kolben austritt 
(McDaniel et al. 1965). Der Sauerstoffeintrag in das Medium wird durch den 
Diffusionswiderstand am Kolbenstopfen, sowie dem Diffusionswiderstand an der Gas-
Flüssigkeit Phasengrenze beeinflusst. Durch den Diffusionswiderstand des Kolbenstopfens 
ist der Sauerstoffpartialdruck innerhalb des Schüttelkolbens geringer als außerhalb (Mrotzek 
et al. 2001). Die Sauerstofftransferrate in das Medium ist außerdem von der Diffusions-
oberfläche abhängig. Die Diffusionsoberfläche wird durch das Füllvolumen und die 
Schüttelfrequenz beeinflusst. Mit sinkendem Arbeitsvolumen steigt das Verhältnis von 
Oberfläche zu Volumen zu Gunsten einer höheren Sauerstofftransferrate. Ein optimales 
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Füllvolumen liegt unterhalb von 10 % des Nennvolumens des Schüttelkolbens (persönliche 
Mitteilung Kirill Rachinskiy, Lehrstuhl für Bioverfahrenstechnik, RWTH Aachen). Des 
Weiteren führt die Bildung eines dünnen Flüssigkeitsfilms an der Kolbeninnenwand – 
bedingt durch die Rotationsbewegung - zu einer Vergrößerung der Diffusionsoberfläche und 
somit zu einer Erhöhung der Sauerstofftransferrate. Die Verwendung hydrophiler 
Materialien wirkt sich dabei positiv auf die Bildung des Flüssigkeitsfilms aus. 
Schüttelkolben aus hydrophoben Plastikmaterialien sollten daher nicht verwendet werden 
(Maier und Büchs 2001). Unter Berücksichtigung der Kolbenform, der Schüttelfrequenz, 
des Schütteldurchmessers, des Füllvolumens, der Oberflächeneigenschaften und der 
physiko-chemischen Eigenschaften des Mediums konnten im Schüttelkolben 
Sauerstoffeintragsraten von bis zu 40 mmol/L/h bei einer Schüttelfrequenz von 275 min-1 
erreicht werden. Dies entspricht einem kLa-Wert von 0,06 s-1 (Büchs et al. 2001).  
Der kLa-Wert in Schüttelkolben liegt zwar unterhalb der kLa-Werte von 
Rührkesselreaktoren, der Sauerstoffbedarf aerober Organismen kann jedoch im 
Schüttelkolben durchaus gedeckt werden. Der Schüttelkolben ist somit gut zur 
Durchführung von parallelen Satzversuchen geeignet. Die Unterschiede in der 
Prozessführung erschweren jedoch die Übertragung von Daten aus dem Schüttelkolben in 
den Rührkesselreaktor, was dazu führt, dass die Brauchbarkeit von Daten aus 
Schüttelkolbenversuchen im Hinblick auf eine Maßstabsübertragung umstritten ist (John et 
al. 2003). 
Ein System zur parallelen Prozessführung von bis zu 16 Schüttelkolben in einem 
Inkubator mit intermittierender Substratdosierung, paralleler pH-Kontrolle und dO2-
Messung wird in (Weuster-Botz et al. 2001) beschrieben. Bei der Kultivierung von E. coli 
wurde hier in einem intermittierenden Zulaufverfahren in einem Komplexmedium mit 
Glukose als Kohlenstoffquelle in 9 parallelen Schüttelkolben eine mittlere 
Biotrockenmassekonzentration von 5,1 ± 0,64 g/L erreicht.  
1.3.2 Blasensäulen 
Bei der Verwendung von Blasensäulen-Bioreaktoren erfolgt die Begasung meist 
über eine Sinterglasfritte am Boden des Gefäßes. Die aufsteigenden, fein dispergierten 
Gasblasen sorgen einerseits für die Durchmischung des Kulturmediums und andererseits für 
einen verbesserten Sauerstoffeintrag aufgrund einer größeren Diffusionsoberfläche. In 
Blasensäulen mit einem Arbeitsvolumen von 100 bis 200 mL wurde ein kLa-Wert von 
0,16 s-1 ermittelt (Weuster-Botz et al. 2001). Bei der Kultivierung von 
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Staphylococcus carnosus in Blasensäulen wurde in einem Medium mit 50 g/L Glyzerin und 
15 g/L Hefeextrakt eine Biotrockenmassekonzentration von 12,5 g/L erreicht (Dilsen et al. 
2001). Des Weiteren wurde im Zuge einer integrierten Prozessentwicklung unter 
Verwendung von 6 parallelen Blasensäulen mit einem Arbeitsvolumen von 200 bis 400 mL 
bei der Kultivierung von P. pastoris eine Biotrockenmassekonzentration von 150 g/L 
erreicht und eine Chymotrypsinogen B Konzentration von 480 mg/L bezogen auf die 
Kultursuspension (Curvers et al. 2001).  
Im Zuge der Miniaturisierung wurden Blasensäulen mit einem geringeren Arbeits-
volumen entwickelt. Bei einer miniaturisierten Blasensäule mit einem Arbeitsvolumen von 
2 mL konnte ein kLa-Wert von 0,09 s-1 nachgewiesen werden (Doig et al. 2005). In dieser 
Arbeit wurde außerdem eine vergleichbare Wachstumskinetik von E. coli in der 2 mL 
Blasensäule (im Satzbetrieb ohne pH-Kontrolle) verglichen mit einem Rührkesselreaktor 
mit einem Arbeitsvolumen von 1,5 L nachgewiesen. Nach 6,7 h konnte in beiden 
Reaktorsystemen eine Biotrockenmassekonzentration von 5 g/L nachgewiesen werden (bei 
einem einheitlichen kLa-Wert von 0,08 s-1).  
1.3.3 Mikrotiterplatten 
Der Einsatz von Mikrotiterplatten zur Kultivierung von Mikroorganismen bietet den 
Vorteil eines hohen Parallelisierungsgrades und die Verwendung von etablierten Geräten 
zur Vereinfachung der Handhabung (Mikrotiterplattenlesegeräte, Roboter zur Befüllung und 
automatisierter Probenahme). 
Der Sauerstoffeintrag bei Mikrotiterplatten ist abhängig von der Gas-Flüssigkeits 
Phasengrenzfläche (Kensy et al. 2005). Die Viskosität des Mediums, die Schüttelfrequenz, 
der Schütteldurchmesser und das Füllvolumen haben einen großen Einfluss auf die 
Hydrodynamik und den Gas-Flüssigkeits Sauerstofftransfer in Mikrotiterplatten (Hermann 
et al. 2003). Darüber hinaus hat die Verwendung hydrophiler Wandmaterialien einen großen 
Einfluss auf die Bildung eines Flüssigkeitsfilmes auf der Innenwand, was zu einer 
Vergrößerung der Massentransferfläche führt (Maier und Büchs 2001). Die Verwendung 
geringer Füllhöhen erlaubt eine höhere Schüttelfrequenz, bevor Medium austritt und führt 
somit zu einer Erhöhung des Verhältnisses Oberfläche zu Volumen. Problematisch ist 
jedoch, dass damit auch die Verdunstungsrate bezogen auf das Gesamtvolumen zunimmt. 
Zur Verhinderung der hohen Verdunstungsrate wird die Verwendung einer Luftfeuchte-
kontrolle im Inkubator oder der Einsatz von gasdurchlässigen Membranen vorgeschlagen 
(Kensy et al. 2005). 
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Bei Untersuchungen zur Hydrodynamik und Gas-Flüssigkeits Massentransfer-
phänomenen in Mikrotiterplatten wurde eine kritische Schüttelintensität beschrieben, 
oberhalb derer die Oberflächenspannung von Flüssigkeiten überwunden wird und der 
Flüssigkeitstand an der Innenwand aufgrund der Rotationsbewegung steigt. Die Erhöhung 
des Flüssigkeitsstandes hatte eine Erhöhung der spezifischen Massentransferfläche zur 
Folge. Des Weiteren wurde gezeigt, dass die Ecken von quadratisch geformten Kavitäten als 
Schikanen wirken und somit eine Erhöhung der maximalen Sauerstofftransferrate bewirken. 
Hier konnten OTRmax-Werte von 150 mmol/L/h (bei 200 µL Füllvolumen, 2 mL 
Nennvolumen, 700 U/min, 22 °C, 25 mm Schütteldurchmesser) mittels der 
Sulfitverbrauchsmethode gemessen werden (Hermann et al. 2003).  
Bei Untersuchungen von bakteriellem Wachstum in quadratisch geformten 
Polypropylen Megaplate Mikrotiterplatten (Polylabo, Genf, Schweiz) konnte ein OTRmax-
Wert von 38 mmol/L/h (bei 500 µL Füllvolumen, 2,4 mL Nennvolumen, 300 U/min, 25 °C, 
50 mm Schütteldurchmesser) mittels der Sulfitverbrauchsmethode nachgewiesen werden 
(Duetz et al. 2000). Bei der Kultivierung von Pseudomonas putida zeigte sich, dass auf 
glukosehaltigem Mineralmedium bei pH 7,2 und 25 °C eine Biotrockenmassekonzentration 
von 9 g/L erreicht werden konnte.  
Bei der Kultivierung der filamentösen Pilze Streptomyces lividans TK24 und 
Streptomyces coelicolor A3(2) im gleichen Reaktionssystem (Duetz et al. 2000) wurden 
nach 15 Tagen auf maltosehaltigem Mineralmedium (bei 1 mL Füllvolumen, 2,4 mL 
Nennvolumen, 300 U/min, 30 °C, 50 mm Schütteldurchmesser) eine Biotrockenmasse-
konzentration von 9,5 g/L respektive 8,1 g/L durch Poolen von jeweils 10 repräsentativen 
Kulturen gemessen (Minas et al. 2000). Durch die Verwendung eines höheren Füllvolumens 
von 1 mL wurde hierbei nur ein OTRmax-Wert von 18 mmol/L/h gemessen.  
Die Messung von pH-Wert und Sauerstoffkonzentration in Mikrotiterplatten ist 
durch Fluoreszenzintensitäts-Sensoren möglich. Dazu werden Fluorophore in einer 
organischen Matrix am Boden der Kavitäten immobilisiert und mit Hilfe eines Fluorimeters 
ausgelesen (John et al. 2003). Bei einer Schüttelfrequenz von 170 min-1, einem 
Schütteldurchmesser von 3 mm und einem Füllvolumen von 100 µL wurden in dieser 
Arbeit in Mikrotiterplatten mit rundem Querschnitt kLa-Werte von 0,0028 bis 0,011 s-1 
gemessen. Zur Messung der Sauerstoffkonzentration musste jedoch die Schüttelbewegung 
unterbrochen werden, was zu einer Verminderung des Sauerstoffeintrages führte.  
Durch den Einbau einer 24-well Mikrotiterplatte in ein Fluorimeter, das auf ein 
Schüttelgerät montiert werden kann, konnte die Unterbrechung der Schüttelbewegung 
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umgangen werden und eine kontinuierliche Messung physiologischer Parameter (pH-Wert, 
dO2) erfolgen (Kensy et al. 2005).  
1.3.4 Miniatur Rührkesselreaktoren 
Prinzipiell ist es möglich, eine beliebige Anzahl an vollständig geregelten 
Rührkesselreaktoren parallel zu schalten. Da der technische und personelle Aufwand mit 
zunehmendem Arbeitsvolumen steigt, ist man bestrebt, Reaktoren zu entwickeln, die 
einerseits über ein geringes Arbeitsvolumen verfügen, andererseits jedoch die gleichen 
prozesstechnischen Eigenschaften besitzen wie herkömmliche Rührkesselreaktoren. Die 
Konstanthaltung des volumetrischen Sauerstofftransferkoeffizienten (kLa) wird als 
wesentliches Kriterium für die Maßstabsübertragung aerober mikrobieller Prozesse 
angesehen. Durch die Entwicklung von Miniatur Rührkesselreaktoren, die über 
vergleichbare kLa-Werte wie herkömmliche Rührkesselreaktoren verfügen, kann somit eine 
bessere Übertragbarkeit der Daten aus dem Screeningmaßstab in den Produktionsmaßstab 
gewährleistet werden. Auf diese Weise können Kosten für die Prozessentwicklung gesenkt 
werden (Lye et al. 2003). 
Kostov et al. 2001 beschreiben einen Mikrobioreaktor, der aus einer 4 mL Einweg-
Polystyrol-Küvette besteht und mit einem Arbeitsvolumen von 2 mL betrieben wurde. Der 
Mikrobioreaktor verfügt über eine submerse Begasung, einen Magnetrührer sowie über 
photometrische und fluorimetrische Messtechnik zur online-Messung von pH-Wert, Gelöst-
sauerstoffkonzentration und optischer Dichte. Bei Belüftungsraten von 1, 2 und 3 vvm 
Luftbegasung wurden kLa-Werte von 9,8 h-1, 27,5 h-1 und 44,4 h-1 gemessen. Zum Vergleich 
wurde in einem 1-L Rührkesselreaktor bei 300 U/min und 1 vvm Luftbegasung ein kLa-
Wert von 21 h-1 gemessen. Bei der Kultivierung von E. coli bei 300 U/min, 25 °C und 
2 vvm in LB-Medium wurde eine optische Dichte von 6 OD600–Einheiten nach 15 h 
nachgewiesen.  
In Lamping et al. 2003 wird die Miniaturisierung eines herkömmlichen 
Rührkesselreaktors auf ein Arbeitsvolumen von 6 mL beschrieben. Dieser Mikrobioreaktor 
besteht aus Plexiglas und hat eine zylindrische Form mit einer Höhe von 48 mm und einem 
Durchmesser von 16 mm. Er ähnelt somit der Kavität einer 24-well Mikrotiterplatte. Der 
Mikrobioreaktor ist mit 4 Schikanen ausgestattet und verfügt über einen Rührer bestehend 
aus 3 sechsblättrigen Turbinenrührern mit einem Durchmesser von 7 mm. Der submerse 
Belüfter ist direkt unterhalb des tiefsten Turbinenrührers angeordnet. Die Messung des pH-
Wertes, der Gelöstsauerstoffkonzentration und der optischen Dichte erfolgte über 
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faseroptische Sonden. Bei einem Leistungseintrag von 1,19 W/L und einer Belüftungsrate 
von 1 vvm wurde ein kLa-Wert von 0,036 s-1 ermittelt. Bei der Kultivierung von E. coli bei 
37 °C in einem definierten Medium mit 10 g/L Glukose wurde nach 5 h eine 
Biomassekonzentration von 1,3 g/L nachgewiesen.  
Zanzotto et al. 2004 beschreiben einen membran-belüfteten Mikrobioreaktor mit 
einem Arbeitsvolumen von 5-50 µL. Zur Messung von pH-Wert, 
Gelöstsauerstoffkonzentration und optischer Dichte wurden optische Sensoren eingesetzt. 
Die Bestimmung der optischen Dichte erfolgte über eine Transmissionsmessung bei 600 nm 
in einem Photodetektor. Zur Messung von pH-Wert und Gelöstsauerstoffkonzentration 
wurden Sensorfolien von PreSens Precision Sensing GmbH (Regensburg) verwendet. Die 
Bestimmung des kLa-Wertes ergab Werte zwischen 0,017 s-1 und 0,069 s-1. Bei der 
Kultivierung von E. coli bei 37 °C in definiertem Medium mit 10 g/L Glukose ohne pH-
Kontrolle wurde nach 10 h eine Biomassekonzentration von 6 OD600-Einheiten gemessen. 
Ähnliche Biomassekonzentrationen wurden bei Vergleichsfermentationen in 500-mL 
SixFors Bioreaktoren (Infors, Schweiz) bei 37 °C, 500 U/min und 1 vvm nach 10 h 
gemessen.  
Puskeiler et al. 2005 beschreiben die Entwicklung eines Miniaturbioreaktors, der mit 
einem selbst ansaugenden Rührsystem ausgestattet ist und bei einem Arbeitsvolumen von 
10 mL betrieben wurde. Des Weiteren wurde ein Reaktionsblock mit integrierten 
Temperierelementen entwickelt, in dem 48 dieser Miniaturbioreaktoren angeordnet werden 
konnten. Der Reaktionsblock wird über einen Deckel verschlossen, über den sterilfiltrierte 
Prozessgase in jeden einzelnen Miniaturbioreaktor eingeleitet werden können. Es wurde 
eine spezielle Software entwickelt, die einen Pipettier-Roboter zur automatischen 
Probenahme, pH-Titration und Substratzugabe steuert. Ein Mikrotiterlesegerät wurde zur 
Messung der pH-Werte und der optischen Dichten in den einzelnen Reaktionsgefäßen 
verwendet. Es wurden kLa-Werte von bis zu 0,40 s-1 bestimmt und bei der fedbatch 
Kultivierung von E. coli mit Glukose als Substrat in einem Mineralmedium unter pH-
Kontrolle wurden Biotrockenmassekonzentrationen von bis zu 20,5 g/L gemessen.  
Maharbiz et al. 2004 beschreiben ein Mikrobioreaktorsystem, das aus 8 
Einzelkammern mit einem Nennvolumen von 300 µL besteht und bei einem 
Arbeitsvolumen von 250 µL betrieben wurde. Dabei werden zwei 8-well Mikrotiterplatten 
über eine gaspermeable Silikonmembran miteinander verbunden. Die oberen 
Reaktionskammern enthalten die Zellsuspension und die unteren Kammern enthalten eine 
Elektrolytlösung (0,5 M Natriumphosphatpuffer, pH 7,2), in die Elektroden eingetaucht 
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sind. Durch Elektrolyse kann so Sauerstoff erzeugt werden und über die gaspermeable 
Membran in die oberen Reaktionskammern gelangen. Jede Reaktionskammer enthält eine 
Stahlkugel mit einem Durchmesser von 1,6 mm und wird mit 175 U/min geschüttelt. Durch 
Thermistoren an der Oberseite der Reaktionskammern kann die Temperatur geregelt 
werden. Die pH-Werte werden über ISFET-Sensoren gemessen und die optische Dichte 
wird mittels Licht-emittierender Dioden (LED) und Photodetektoren bestimmt. Die 
einseitige Regelung des pH-Wertes erfolgte über die Bildung von Kohlenstoffdioxid durch 
Oxidation von Formiat in der Elektrolytlösung. Somit konnte lediglich eine Ansäuerung der 
Kultur erzielt werden. Es wurden Sauerstofftransferraten von bis zu 40 mmol/L/h gemessen. 
Die Kultivierung von E. coli in 8 Mikrobioreaktoren bei einer OTR von 40 mmol/L/h einem 
pH-Wert von 7,1 ± 0,02 in LB-Medium ergab eine mittlere optische Dichte von OD600 = 
1,30 ± 0,02 (1,5 %). 
Zhang et al. 2006 beschreiben einen Mikrobioreaktor mit einem Arbeitsvolumen von 
150 µL. Die Durchmischung der Kultursuspension wird über einen Magnetrührstab 
gewährleistet und integrierte Fluoreszenzsensoren ermöglichen die online-Messung von pH-
Wert und Gelöstsauerstoffkonzentration. Die Bestimmung der optischen Dichte erfolgt über 
eine optische Transmissionsmessung. Die Begasung mit technischer Luft erfolgt über eine 
gaspermeable Membran aus poly(dimethylsiloxan) an der Oberseite des Mikrobioreaktors. 
Bei Rührergeschwindigkeiten von 700 U/min wurden kLa-Werte von bis zu 0,017 s-1 im 
Mikrobioreaktor gemessen und somit höhere Sauerstofftransferraten als bei einem 
Sixfors®-Bioreaktor mit einem kLa-Wert von 0,013 s-1 bei 500 U/min und 1 vvm. Bei drei 
Kultivierungen von S. cerevisiae in einem Komplexmedium mit 10 g/L Galaktose bei 
700 U/min, 37 °C und einem pH-Wert von 6,8 wurde nach 15 h eine mittlere optische 
Dichte von OD600 = 6,87 ± 0,07 (1,0 %) gemessen. Die Kultivierung von E. coli im 
Dreifachansatz in LB-Medium mit 8 g/L Glukose bei 700 U/min, 37 °C und einem pH-Wert 
von 6 ergab nach 10 h eine mittlere optische Dichte von OD600 = 6,20 ± 0,17 (2,7 %).  
Harms et al. 2006 beschreiben zwei Prototypen von Mikrobioreaktoren mit 24-
Einheiten. Zum einen ein 24-well Mikrotiterplattensytem mit einem Arbeitsvolumen von 
1 mL und zum anderen ein System mit 24 einzelnen Mikrobioreaktoren, beide Systeme sind 
mit Impellern, einer submersen Belüftung, einem Temperierelement und einem 
automatischen Probenahmesystem ausgestattet. In beiden Systemen werden optische 
Sensoren zur online Messung von pH-Wert, Gelöstsauerstoffkonzentration und optischer 
Dichte eingesetzt. In dem 24-well Mikrotiterplattensystem wurden mittels der nach 
(Hermann et al. 2001; Hermann et al. 2003) für Mikrotiterplatten adaptierten Sulfit-
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oxidationsmethode kLa-Werte von 0,02 s-1 bis 0,08 s-1 bei Rührergeschwindigkeiten von 500 
bis 2800 U/min bestimmt. Das Mikrotiterplattensystem wird ohne Abdeckung unter der 
Sterilbank betrieben. Die 24 einzelnen Mikrobioreaktoren sind mit einer Drehzahlkontrolle 
ausgestattet, die Rührergeschwindigkeiten von 10 bis 1000 U/min gewährleistet. Aufgrund 
von Messungenauigkeiten zeigten die ermittelten pH-Werte und optischen Dichten bei der 
Kultivierung von E. coli hohe Abweichungen voneinander und wurden daher nicht näher 
erläutert.  
Die Firma Applikon (Schiedam, Niederlande) hat im November 2005 ein neues 
Bioreaktorsystem der Baureihe µ-24-Bioreactor vorgestellt. Dieses System besteht aus einer 
24-Reaktor-Kassette, die auf einen Schüttler platziert wird, der eine Schüttelfrequenz von 
500 U/min ermöglicht. Jedes Reaktionsgefäß besitzt ein Nennvolumen von 10 mL und ein 
empfohlenes Arbeitsvolumen von 3 mL. Die Messung des pH-Wertes und der 
Gelöstsauerstoffkonzentration erfolgt über optische Sensoren, die am Boden der 
Reaktionskammern befestigt sind. Die zweiseitige pH-Regelung im Bereich von pH 5,0 – 
9,0 erfolgt mit einer Genauigkeit von ± 0,2 (bei pH 7,0) durch das Einleiten von CO2 und 
NH3 über eine gasdurchlässige sterile Membran am Boden der Reaktionskammern und stellt 
somit eine Verbesserung zu der in (Maharbiz et al. 2004) beschriebenen einseitigen pH-
Kontrolle in einem 300 µL Mikrobioreaktor dar. Sauerstoff wird ebenfalls über diese sterile 
Membran in die Reaktionskammern eingeleitet mit einer maximalen Begasungsrate von 
500 mmol/L/h. Die Temperierung in einem Bereich von 10 °C-50 °C erfolgt mit einer 
Genauigkeit von ± 1,0 °C (bei 37 °C) und einem maximalen Unterschied von 2 °C zwischen 
benachbarten Reaktionskammern über Temperierelemente, die am Schüttler montiert sind. 
Die Temperaturmessung erfolgt über Temperatursensoren, die ebenfalls am Schüttler 
montiert sind. Laut Herstellerangaben ist somit die Durchführung von 24 individuell 
geregelten Kultivierungen von Bakterien, Hefen und tierischen Zellkulturen sowie die 
zellfreie Proteinexpression möglich (www.applikon-bio.com).  
1.3.5 Rührkesselreaktorsysteme 
In dieser Arbeit wurde das 16-fach parallele Bioreaktorsystem fedbatch-pro® der 
Firma DASGIP AG in Jülich (www.dasgip.de) verwendet. Die fedbatch-pro® Anlage 
wurde im Jahre 2001 vom Institut für Molekulare Biotechnologie der RWTH-Aachen 
erworben. Die Anlage verfügt über 16 Reaktionsgefäße der Baureihe stirrer-pro®, die 
individuell über Dosierleitungen mit Substrat und pH-Stellmittel ansteuerbar sind. Drei 
Kolbenhubpumpen stehen zur Dosierung zur Verfügung, was eine zweiseitige Regelung des 
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pH-Wertes ermöglicht. Die Dosierung erfolgt intermittierend über ein 16 Kanal 
Ventilsystem. Die Software fedbatch-pro® Version 1.6 steuert jeden Kolben nacheinander 
an. Überschreitet das berechnete Dosiervolumen das minimale Dosiervolumen von 20 µL, 
so wird das betreffende Ventil geöffnet und die Dosierung erfolgt. Je nach eingestellter 
Zufuhrrate und Viskosität des zu dosierenden Mediums dauert ein Dosierzyklus für 16 
Kolben zwischen 1 und 2 min.  
 
Abb. 1-1: Parallele Dosierung und pH-Kontrolle im 16-fach parallelen Bioreaktorsystem fedbatch-
pro®.  In dieser Abbildung ist beispielhaft ein Reaktor von insgesamt 16 dargestellt. Die Dosierung von pH-
Stellmittel und Kohlenstoffquelle erfolgt intermittierend über ein 16 Kanal Ventilsystem.  
 
Die Anlage verfügt über 16 pH-Elektroden, die eine individuelle pH-Regelung 
ermöglichen, jedoch nur über 4 Sauerstoffsonden, die eine Überwachung der 
Gelöstsauerstoffkonzentration ermöglichen. Kolben, die mit Sauerstoffsonden ausgestattet 
sind, dienen als Referenz für die Prozesssteuerung der restlichen Kolben. Es befinden sich 
jeweils 4 stirrer-pro® Kolben in einem Wasserbad. Somit können in 16 Versuchen bis zu 4 
verschiedene Temperaturen untersucht werden.  
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In Tabelle 1-2 sind weitere parallele Bioreaktorsysteme aufgeführt, die kommerziell 
erhältlich sind.  
Tabelle 1-2: Auswahl kommerziell erhältlicher paralleler Bioreaktorsysteme 
Anbieter Gerätename Anzahl Gefäße, Arbeitsvolumen, 
Steuer- und Regel-parameter 
Referenz 
Infors Profors 16x400 mL begaste Säulen www.infors-ht.com 
Infors Sixfors 6x500 mL gerührte Kolben www.infors-ht.com 
DASGIP AG Fedbatch-pro®  16x300 mL gerührte Kolben www.dasgip.com 
DASGIP AG Cellferm-pro® 16x300 mL gerührte 
Spinnerflaschen 
www.dasgip.com 
Applikon µ-24 Bioreactor 24x10 mL begaste Säulen (3-
7mL) 
www.applikon-bio.com 
New Brunswick 
Scientific 
FibraStage 4x500 mL Einwegflasche gefüllt 
mit 10 g FibraCel disks 
www.nbsc.com 
Sartorius BIOSTAT® Q 12 12x500 mL oder 12x1000 mL 
gerührte Glasreaktoren 
www.sartorius.com 
Fluorometrix Cellstation™ 12x2-35 mL gerührte 
Bioreaktoren 
www.fluorometrix.com 
HiTec Zang RAMOS-Fed-
batch 
8x100 mL Schüttelkolben www.hitec-zang.de 
BioSpectra CloneScreener® 
CloneExplorer® 
32x400 mL Bioreaktoren 
6x0,5-2 L Glasreaktoren 
www.biospectra.ch 
BioProcessors 
Corporation 
SimCell™ 6x20-450 µL  www.bioprocessors.com 
 
1.4 Das Expressionssystem Hansenula polymorpha 
Die fakultativ methylotrophe Hefe H. polymorpha vermehrt sich vegetativ durch 
Knospung und bildet keine Hyphen oder Mycelien. In der Natur kommt H. polymorpha im 
Enddarm von Insektenzellen, im Boden und auf verrottenden Früchten vor. Sie enthält 
weder Pyrogene noch Pathogene oder Viren und besitzt die Fähigkeit, Proteine zu 
sekretieren und Prozessierungs- und Glykosylierungsschritte sowie Faltungsreaktionen und 
die Bildung von Disulfidbrücken durchzuführen. Sie ist somit gut für die Produktion von 
rekombinanten Proteinen zum therapeutischen Einsatz geeignet (Gellissen und Melber 
1996; Gellissen 2000). H. polymorpha hat die Fähigkeit neben Glyzerin, Glukose und 
Trehalose auch auf Methanol als einziger Kohlenstoffquelle zu wachsen (Levine und 
Cooney 1973). Dabei kann sie bei Temperaturen von bis zu 48 °C (Reinders et al. 1999) und 
über einen breiten pH-Bereich von pH 2,8 bis pH 6,5 kultiviert werden (Gellissen 2002).  
Der H. polymorpha Stamm CBS4732 wurde 1959 von Morais und Moia aus Böden 
isoliert, die mit Destillerie-Abwässern verunreinigt waren. Erste Uracil-auxotrophe 
Mutanten wurden mittels UV-Mutagenese generiert (Merckelbach et al. 1993). Der in dieser 
Arbeit verwendete H. polymorpha-Stamm RB11 ist eine für die heterologe Expression 
optimierte Variante dieses Stammes.  
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Expressionsvektoren 
Die Expressionsvektoren, die zur Herstellung von auf Stamm RB11-basierenden 
Transformanten verwendet werden, enthalten alle einen MOX-Terminator, ein Ampicillin-
Resistenzgen und einen ori (origin of replication) zur Amplifkation dieser Plasmide in 
E. coli. Das Plasmid pFPMT121 wurde bereits häufig eingesetzt bei der Produktion von 
Phytase (Mayer et al. 1999), von Saratin (Barnes et al. 2001) und verschiedenen Cytokinen 
(Degelmann et al. 2002). Es enthält den FMD-Promotor zur Kontrolle der Expression der 
fremden Gensequenz und das Gen für Uracil als Selektionsmarker (URA3). In dem Stamm 
RB11 wird die Uracil-Auxotrophie durch Integration dieses Vektors komplementiert und 
somit positive Transformanten selektiert.  
Integration fremder DNA 
Eine zufällige Integration fremder DNA in das Wirtsgenom erfolgt über ringförmige 
Plasmide, die eine HARS-Sequenz (Hansenula autonomously replication sequence) 
enthalten. Auf diese Weise können bis zu 100 Kopien in das Wirtsgenom integriert werden 
(Hollenberg und Gellissen 1997). Die zielgerichtete Integration von Plasmiden erfolgt über 
homologe Rekombination in die ribosomale DNA von H. polymorpha (Cox et al. 2000; 
Klabunde et al. 2002). Hierbei können ebenfalls Kopienzahlen von bis zu 50 stabil 
integrierter Plasmidsequenzen erreicht werden. Dabei ist eine Co-Transformation von bis zu 
drei verschiedenen Plasmiden in die ribosomale DNA in einem Transformationsschritt 
möglich (Klabunde et al. 2002). Die Stärke des Hansenula Expressionssystems basiert auf 
mitotisch stabilen Transformanten, die nach der Transformation mit Markergen-tragenden 
Plasmiden durch Vermehrung unter wechselnd selektiven und nicht selektiven Bedingungen 
generiert werden (Roggenkamp et al. 1986; Gatzke et al. 1995).  
Enzyme aus dem Methanolstoffwechsel 
Bei dem Wachstum von H. polymorpha auf Methanol als einziger Kohlenstoffquelle 
werden im Vergleich zu Glukose drei Proteine vermehrt gebildet (Gellissen et al. 1992). Bei 
diesen methanolinduzierten Proteinen handelt es sich um die Methanoloxidase (MOX; 
(Ledeboer et al. 1985)), Formiatdehydrogenase (FMD; (Hollenberg und Janowicz 1988)) 
und Dihydroxyacetonsynthase (DAS; (Janowicz et al. 1985)). Dies sind Enzyme aus dem 
Methanolstoffwechsel, der in besonderen Organellen, den Peroxisomen, abläuft. Methanol 
wird dabei zu Formaldehyd oxidiert. Das dabei entstehende Wasserstoffperoxid wird über 
eine Katalase in Wasser und Sauerstoff umgewandelt. Das Formaldehyd wird über weitere 
Umwandlungsreaktionen sowohl im Energiestoffwechsel verarbeitet als auch zur 
Gewinnung von Biomasse eingesetzt (Gellissen 2000). Da die Transkription der Enzyme 
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aus der Methanol-Verwertungskette durch Methanol induziert wird, hat man diese 
Promotor-Sequenzen zur Kontrolle der Expression rekombinanter Proteine in 
methylotrophen Hefen eingesetzt. Dabei zeigten besonders der MOX- und der FMD-
Promotor eine gute Eignung (Roggenkamp et al. 1984; Hollenberg und Janowicz 1988).  
Regulation der Promotoren 
Die Regulation dieser Promotor-Sequenzen unterscheidet sich von der Regulation 
der Promotor-Sequenzen in P. pastoris. Während die Aktivierung der Pichia-Promotoren 
AOX1 und AUG1 stark von der Anwesenheit von Methanol im Fermentationsmedium 
abhängt, wurden in H. polymorpha unter Verwendung von MOX- und FMD-Promotoren 
mit Glyzerin und Glukose in adäquaten Mengen hohe Expressionslevel beobachtet 
(Gellissen 2000). Eine limitierende Glukosezulaufrate resultierte z. B. in einer Ausbeute von 
13,5 g/L Phytase in H. polymorpha unter Verwendung des FMD-Promotors (Mayer et al. 
1999). Andere Autoren beschreiben Glukose als ein Substrat mit einer repressiven Wirkung 
auf die FMD Expression (Egli et al. 1980).  
Andere Promotorsequenzen 
Neben den MOX- und FMD-Promotoren, die für Enzyme aus dem Methanolstoff-
wechsel kodieren, wurden auch der konstitutive PMA1-Promotor (kodiert für die 
plasmamembrangebundene H+-ATPase) (Cox et al. 2000), der konstitutive GAP-Promotor 
(kodiert für die Glycerinaldehyd-3-phosphat Dehydrogenase) (Heo et al. 2003) und der 
temperaturabhängige TPS1-Promotor (kodiert für die Trehalose-6-phosphat Synthase) 
(Reinders et al. 1999; Amuel et al. 2000) in H. polymorpha beschrieben.  
Sekretionssignal 
Als Sekretionssignal wird häufig der aus S. cerevisiae stammende alpha-
Paarungsfaktor verwendet (Brake et al. 1984). Er enthält eine pre-pro-Sequenz, die in 
Fusionsproteinen einer zweifachen Prozessierung unterzogen werden: Die pre-Sequenz wird 
beim Eintritt des Fusionsproteins in das ER abgespalten. Die verbleibende pro-Sequenz 
wird durch eine Calcium-abhängige Endopeptidase KEX2 (Mizuno et al. 1989) im Golgi-
Apparat abgespalten (Julius et al. 1984).  
Beispiele für Proteinexpression in H. polymorpha 
Mit Hilfe der methylotrophen Hefe H. polymorpha (Synonym: Pichia angusta) 
wurden bereits eine Reihe von rekombinanten Proteinen hergestellt (siehe Tabelle 1-3). 
Dabei wurden Proteinkonzentrationen von bis zu 13,4 g/L Fermentationsüberstand erzielt 
(Mayer et al. 1999). Kommerziell genutzte Prozesse umfassen die rekombinante Herstellung 
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von Hepatitis B Vakzin (Berna Biotech), Phytase (DMS Nutritional Products), 
Hexoseoxidase (Danisco) und Insulin (Wockhardt).  
 
Tabelle 1-3: Mit dem Hansenula-Expressionssystem erzielte Ergebnisse 
MOX: Methanoloxidase 
FMD: Formiatdehydrogenase 
GAP: Glycerinaldehyd-3-phosphat dehydrogenase 
PMA1: plasmamembrangebundene H+-ATPase 
Produkt (Herkunftsorganismus) Promotor Ausbeute 
[g/L] 
intrazellulär/ 
sekretiert 
Literaturstelle 
Insulin-like growth factor II 
(human) 
MOX n. a.  I (Faber et al. 1996) 
Alpha-Galaktosidase 
(Cyamopsis tetragonoloba) 
MOX 0,042 S (Fellinger et al. 1991) 
Glukoseoxidase (Aspergillus 
niger) 
MOX 2,25 S (Hodgkins et al. 1993) 
Hirudin Variante HV1 MOX ca. 1 S (Weydemann et al. 1995) 
Albumin 21kDa (Theobroma 
cacao) 
MOX n. a. S (Yavuz et al. 1996) 
L u. S Hepatitis B 
Oberflächenantigene 
MOX und 
FMD 
n. a. I (Janowicz et al. 1991) 
Phytase (Aspergillus fumigatus) FMD 13,5 S (Mayer et al. 1999) 
Glukoamylase 
(Schwanniomyces occidentalis) 
FMD 1,4 S (Gellissen et al. 1991) 
Saratin (Blutegel) FMD n. a.  (Barnes et al. 2001) 
Albumin (human) GAP 0,55  (Heo et al. 2003) 
Albumin (human) PMA1 0,46 S (Cox et al. 2000) 
 MOX 0,28 S (Cox et al. 2000) 
Cytokine MOX und 
FMD 
n. a. S (Degelmann et al. 2002) 
 
Glykosylierung 
Hefen sind in der Lage, Kohlenhydrate über O-und N-glykosidische Bindungen an 
Proteine anzuhängen (Gellissen 2000). Im Unterschied zu höheren Säugetieren, werden bei 
niederen Eukaryoten wie H. polymorpha O-glykosidisch ausschließlich Mannose-Reste 
angehängt (Cregg et al. 2000). Die im ER beginnende N-Glykosylierung ist zwar bei 
Menschen und höheren Säugetieren identisch mit der von Hefen, die anschließende 
Prozessierung der Man8GlcNAc2-enthaltenen Glykoproteine im Golgi-Apparat 
unterscheidet sich aber wesentlich voneinander (Wildt und Gerngross 2005). Im 
Unterschied zur Prozessierung der N-Glykane im Menschen ist die Prozessierung der N-
Glykane bei Hefen auf das Anhängen von Mannose und mannosylphospat-Zuckern begrenzt 
(Wildt und Gerngross 2005). Aus diesem Grund ist der allgemeine Einsatz von Hefen als 
Expressionssysteme auf unglykosylierte Proteine oder für Anwendungen, bei denen eine 
authentische Säugetierglykosylierung nicht erforderlich ist, begrenzt (Gellissen 2000). 
Hefen neigen jedoch auch dazu, an Proteine, die im Menschen nicht glykosyliert vorliegen, 
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über O-glykosidische Bindungen Mannosereste anzuhängen (Cregg et al. 2000). Die 
methylotrophen Hefen scheinen jedoch gegenüber S. cerevisiae den Vorteil zu besitzen, 
dass bei ihnen diese Hyperglykosylierung weitaus weniger ausgeprägt ist (Gellissen et al. 
1992). Außerdem unterscheiden sich die Glykosylierungsmuster der einzelnen Hefen 
untereinander. So konnte gezeigt werden, dass bei H. polymorpha die Anhängung der 
letzten Mannosereste über α1,2-glykosidische Bindungen erfolgt und nicht, wie häufig bei 
S. cerevisiae beobachtet, über α1,3 glykosidische Bindungen (Kim et al. 2004). Mannose-
Reste, die über α1,3 glykosidische Bindungen angehängt werden, sollen eine allergene 
Wirkung besitzen (Jenkins et al. 1996).  
Produktqualität/Proteaseaktivität 
H. polymorpha ist in der Lage, rekombinante Proteine zu synthetisieren, die in 
Struktur und Funktion den nativen Proteinen ähneln (Gellissen 2000; Barnes et al. 2001). 
Durch die Aktivität von Hansenula-eigenen Proteasen kann es jedoch zu einer 
proteolytischen Degradation der Proteine kommen. So wird z. B. bei der Sekretion von 
rHSA (66,5 kDa) in H. polymorpha die Bildung zweier Nebenprodukte mit einer Größe von 
52 kDa respektive 45 kDa beschrieben (Kang et al. 2001). Die gleichen 
Degradationsprodukte wurden auch bei der Herstellung von rHSA in S. cerevisiae, 
Kluyveromyces sp. und P. pastoris nachgewiesen (Sleep et al. 1990; Fleer et al. 1991; 
Sreekrishna et al. 1997). Durch Änderung der Fermentationsbedingungen (Werten et al. 
1999; Kobayashi et al. 2000; Curvers et al. 2001) oder durch gezieltes Ausschalten von 
Proteasesequenzen (Kerry-Williams et al. 1998; Kang et al. 2000; Bae et al. 2005) wurde in 
einigen Fällen eine Verringerung der proteolytischen Aktivität in Hefen beschrieben.  
Fermentationsstrategie  
Die optimale Fermentationsstrategie ist abhängig von der Promotor-Sequenz, die zur 
heterologen Genexpression verwendet wird und von dem fremden Genprodukt selber. Bei 
der Verwendung von Promotoren aus dem Methanolstoffwechsel der Hefen (MOX und 
FMD-Promtor) werden meist zwei verschiedene Kohlenstoffquellen eingesetzt. Die 
Wachstumsphase findet meist unter Verwendung von Glyzerin oder Glukose statt. Zum 
Aktivieren der Expression des Fremdgens wird anschließend entweder auf die 
Kohlenstoffquelle Methanol umgestellt oder eine limitierende Glyzerin- oder Glukose-
Zulaufrate eingestellt. Der Vorteil der MOX- und FMD-Promotoren liegt darin, dass im 
Gegensatz zu den AOX1- und AUG1-Promotoren in P. pastoris kein Methanol zur 
Aktivierung der Expression notwendig ist und somit auf den Einsatz dieses 
hochentzündlichen Alkohols verzichtet werden kann. Die Verwendung von Glyzerin hat den 
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Vorteil, dass selbst unter Sauerstofflimitierung keine ungewünschten Nebenprodukte wie 
Ethanol oder organische Säuren gebildet werden. Bei der Verwendung von Glukose als 
Kohlenstoffquelle muss jedoch die Zufuhr von Substrat und die Sauerstoffkonzentration 
genau kontrolliert werden, um so genannte Crab-Tree-Effekte oder die Bildung von 
Nebenprodukten zu vermeiden. In einem Beispiel konnte gezeigt werden, dass der Einsatz 
von Glukose zu höheren Ausbeuten führte als der Einsatz von Glyzerin (Mayer et al. 1999).  
1.4.1 Humanes Serumalbumin 
In dieser Arbeit wurde das Humane Serumalbumin zur Optimierung der 
rekombinanten Expression in H. polymorpha eingesetzt. 
Das Humane Serumalbumin (HSA) ist ein einzelkettiges nichtglykosyliertes 
Polypeptid, bestehend aus 585 Aminosäuren, die ein herzförmiges Molekül mit einem 
Molekulargewicht von 66,5 kDa bilden (Mingetti et al. 1986). HSA wird in der Leber 
synthetisiert und besteht aus 3 Domänen (He und Carter 1992; Carter et al. 1994). Mit einer 
Konzentration von 42 g/L ± 3,5 g/L bildet HSA den Hauptproteinanteil im menschlichen 
Blutplasma. Die Funktionen von HSA sind der Transport wasserunlöslicher Stoffe wie 
Bilirubin und Fettsäuren, die Aufrechterhaltung des kolloidosmotischen Druckes und der 
Beitrag zur Pufferkapazität des Blutes. Klinisch wird HSA zur Behandlung von 
Hypoalbuminämie und hohem Blutverlust mit einer Tagesdosis von ca. 10 g eingesetzt 
(Kobayashi 2006). Weitere Anwendungen sind z. B. die Stabilisierung von 
Pharmaproteinen.  
HSA wird zum großen Teil aus menschlichem Blutplasma durch Fraktionierung 
nach Cohn hergestellt (Albumin Fraktion V). Dadurch besteht jedoch die Gefahr, dass das 
gewonnene HSA mit Pathogenen wie z. B. HIV oder Hepatitis-Viren kontaminiert ist. 
Außerdem ist die HSA-Produktion von der Menge an Spender-Plasma abhängig und somit 
auf eine gewisse Menge begrenzt. Es gibt daher zunehmende Bestrebungen, HSA 
rekombinant herzustellen. 1981 wurde HSA in E. coli kloniert und exprimiert (Lawn et al. 
1981). Seitdem wurden weitere Expressionssysteme zur Herstellung von HSA untersucht, 
darunter Bacillus subtilis (Saunders et al. 1987), Saccharomyces cerevisiae (Sleep et al. 
1990; Kang et al. 2000), Kluyveromyces lactis (Fleer et al. 1991; Saliola et al. 1999), 
Hansenula polymorpha (Kang et al. 2001) und Pichia pastoris (Kobayashi et al. 2000). 
Weitere Expressionssysteme umfassen transgene Pflanzen (Sijmons et al. 1990) und 
Pflanzensuspensionskulturen (Huang et al. 2005) sowie tierische Zellkulturen (ProSpec-
Tany TechnoGene, Rehovot, Israel) und transgene Tiere (Shani et al. 1992).  
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Kommerzielle Produktionsverfahren zur rekombinanten Herstellung von HSA in 
Hefen wurden bereits etabliert. Die Firma Delta Biotechnology (Nottingham, England) nutzt 
dabei die Hefe Saccharomyces cerevisiae zur Produktion von rHSA (Recombumin®) mit 
einer Ausbeute von 3 g/L Fermentationssuspension und einem Produktionsvolumen von ca. 
12 Tonnen pro Jahr. Die Firma Mitsubishi Pharma (Chitose, Japan) verwendet die Hefe 
Pichia pastoris zur Herstellung von rHSA (Albrec) mit einem Produktionsvolumen von ca. 
12,5 Tonnen pro Jahr unter Verwendung eines STREAMLINE Aufreinigungsverfahrens der 
Firma GE Healthcare (Sumi et al. 1999).  
Das Marktvolumen von HSA beträgt ungefähr 500 Tonnen pro Jahr. Eine 
Herausforderung ist die wirtschaftliche Herstellung von rekombinantem HSA in großem 
Maßstab, da das Molekül eine komplexe Struktur besitzt und hohe Anforderungen an die 
Reinheit gestellt werden. Das fertige Produkt hat jedoch nur einen geringen Marktpreis (ca. 
2 US$ pro Gramm) (Kobayashi 2006). Es bedarf daher eines Verfahrens mit hoher 
Effektivität und geringen Herstellerkosten.  
1.5 Zielsetzung der Arbeit 
In dieser Arbeit sollte das 16-fach parallele Bioreaktorsystem fedbatch-pro® 
(DASGIP AG, Jülich) auf seine Eignung zur Prozessoptimierung untersucht werden. Dabei 
stand die Genauigkeit der Wachstums- und Expressionsdaten aus 16 einzelnen 
Reaktionsgefäßen und die Übertragbarkeit der Ergebnisse in den 5-L Maßstab im 
Mittelpunkt der Arbeit. Als Modellprotein wurde humanes Serumalbumin (HSA) 
verwendet, das auch hinsichtlich der Aufreinigung aus dem Hansenula-Kulturüberstand 
untersucht wurde.  
Darüber hinaus wurde am Beispiel eines industriell relevanten Proteins eine 
Prozessoptimierung mit anschließender Maßstabsübertragung durchgeführt.  
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Abb. 1-2: Ablaufdiagramm der vorliegenden Doktorarbeit.   
Die Stammentwicklung (grau unterlegte Bereiche) wurde von der Firma ARTES Biotechnology, Erkrath 
durchgeführt. Die Optimierung eines industriell nutzbaren Prozesses (gestrichelte Bereiche) wurde für einen 
Kooperationspartner des Fraunhofer IME durchgeführt.  
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2 Material und Methoden 
2.1 Material 
2.1.1 Chemikalien und Verbrauchsmaterialien 
Alle Chemikalien wurden von folgenden Firmen bezogen: Amersham Pharmacia 
(Freiburg), BioRad (München), Fluka (Neu-Ulm), Invitrogen (Karlsruhe), Merck 
(Darmstadt), Roche Diagnostics (Mannheim), R-Biopharm (Mannheim), Roth (Karlsruhe), 
Sigma (Deisenhofen), VWR (Darmstadt).  
Verbrauchsmaterialien stammten von Amersham Pharmacia (Freiburg), Applikon 
(Schiedam, Niederlande), Braun Melsungen AG (Melsungen), DASGIP AG (Jülich), 
Eppendorf (Hamburg), Greiner Bio-One (Solingen), Invitrogen (Karlsruhe), Millipore 
(Eschborn), Novodirect (Kehl), Pall Filtron (Northborough, USA), Riegler (Bad Urach), 
Roche Diagnostics (Mannheim), Roth (Karlsruhe), Schott Glaswerke GmbH (Mainz), VWR 
(Darmstadt), Westfalen AG (Münster), Whatman (Maidstone, England).  
2.1.2 Verwendete Medien, Puffer und Stammlösungen 
Die in dieser Arbeit verwendeten Medien und Puffer wurden mit entionisiertem 
Wasser hergestellt und der pH-Wert durch Zugabe von NaOH oder HCl eingestellt. 
Anschließend wurden die Lösungen durch Hitzesterilisation bei 121 °C für 20 min 
sterilisiert. Bei der Verwendung hitzelabiler Substanzen wurden Stammlösungen hergestellt, 
die durch Sterilfiltration (0,2 µm) sterilisiert wurden und zu den Medien oder Puffern 
dazugegeben wurden, nachdem diese auf eine Temperatur unterhalb von 40 °C abgekühlt 
waren. Rezepte für Medien und Puffer sind im Kontext der einzelnen Methoden aufgeführt.  
2.1.3 Enzyme und Reaktionskits 
Falls nicht anders angegeben, wurden alle Enzyme und Reaktionskits von der Firma 
R-Biopharm (Darmstadt) bezogen und nach Herstellerangaben eingesetzt.  
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2.1.4 Antikörper 
Zum Nachweis von rHSA im Western-Blot (2.2.4) oder im ELISA (2.2.5) wurden 
folgende monoklonalen Antikörper oder polyklonalen Seren verwendet: 
• G-α-HSA: polyklonale Ziege anti HSA Ak (NatuTec, Frankfurt) 
• RAGAP: polyklonale Kaninchen anti Ziege Ak, konjugiert mit 
Alkalischer Phosphatase (Dianova, Hamburg) 
• R-α-HSAPer: monoklonale Kaninchen anti HSA Ak, konjugiert mit 
Peroxidase (Rockland, Gilbertsville) 
2.1.5 Fermenter 
2.1.5.1 Kolben zur Parallelkultivierung von Hansenula polymorpha 
Zur Parallelkultivierung von Hansenula polymorpha wurden 16 Kolben der 
Baureihe stirrer-pro® eingesetzt. Jeder Kolben war mit einem Magnetrührer ausgestattet, 
mit dem Rührergeschwindigkeiten von bis zu 1000 U/min erzielt werden konnten. Die 
Belüftung mit Druckluft erfolgte über sterile Filter. Beim Auslieferungszustand der Kolben 
erfolgte die Belüftung in den Kopfraum der Kolben. Im Zuge dieser Arbeit wurden 
submerse Ringbelüfter hergestellt und in alle Kolben eingebaut. Des Weiteren waren alle 
Kolben mit pH-Elektroden ausgestattet und in vier der 16 Kolben konnten Sauerstoffsonden 
eingebaut werden. Die Software fedbatch-pro® 1.6 ermöglichte die Anzeige und 
Aufzeichnung der Messwerte in einem Intervall von 2 min und die Kontrolle des pH-
Wertes. Im Zuge dieser Arbeit wurden Metallstäbe als „Dummy“-Sauerstoffsonden 
eingesetzt. Zum Aufbau der Kolben siehe Abb. 2-1. 
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Abb. 2-1: altes und neues Prinzip der stirrer-pro® Kolben.  Geometrie der stirrer-pro® Kolben: 
Kolbenbreite: 63 mm, Kolbenhöhe: 147 mm; Rührerdurchmesser: 50 mm, Rührerhöhe: 20,5 mm. 
Links ist das alte Prinzip dargestellt: Die Kolben verfügen über eine pH-Elektrode, einen Magnetrührer 
(KOMET 50, VWR) und einen Probenahmestutzen mit Silikonmembran. Jeder vierte Kolben verfügt über eine 
Sauerstoffsonde und die Begasung erfolgt in den Kopfraum. 
Rechts ist das in dieser Arbeit entwickelte neue Prinzip dargestellt: Die Kolben verfügen zusätzlich zum alten 
Prinzip über einen submersen Ringbelüfter und eine „Dummy“-Sauerstoffsonde (ein Metallrohr). Das 
Nennvolumen beträgt ca. 425 mL. Die Kolben wurden bei einem Anfangsarbeitsvolumen von 250 mL 
betrieben (max. Arbeitsvolumen ca. 350 mL). 
 
2.1.5.2 Fermenter zur Kultivierung von Hansenula polymorpha 
Für die Kultivierung von H. polymorpha wurden zwei 5-L Biobench Reaktoren der 
Firma Applikon (Schiedam, Niederlande) eingesetzt (siehe Abb. 2-2). Die Reaktoren waren 
mit drei 6-blättrigen Rushton Turbinenrührern mit einem Durchmesser von 63 mm 
ausgestattet, die bei Rührergeschwindigkeiten von bis zu 1000 U/min eingesetzt wurden. 
Drei Prallbleche dienten als Stromstörer und die Belüftung erfolgte submers über einen 
Belüfter, der unterhalb der Rührer angeordnet war. Die Umwandlung und die Anzeige von 
Messwerten sowie die Kontrolle von Prozessparametern (Temperatur, pH-Wert, 
Gelöstsauerstoffkonzentration) erfolgte über die Applikon Steuereinheit ADI 1030. Die 
Aufzeichnung der Messwerte erfolgte mittels der Software BioXpert 3.0 (Applikon) in 
Intervallen von 2 min.  
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Abb. 2-2: 5-L Rührkesselreaktor Benchtop, Applikon. Geometrie des Reaktors: 
Reaktorbreite: 162 mm, Reaktorhöhe: 345 mm; Rührerdurchmesser: 60 mm, Turbinenblattbreite: 15 mm, 
Turbinenblatthöhe: 12 mm; Prallblechbreite: 16 mm, Prallblechhöhe: 207 mm. 
2.1.6 Geräte und Zubehör 
Gerät Modell Hersteller 
Chromatographiegeräte Äkta explorer 10 Amersham Pharmacia, Freiburg 
 Äkta purifier 10 Amersham Pharmacia, Freiburg 
Dampfsterilisator Varioklav H + P Labortechnik, Oberschleißheim 
Elektro-Blot Apparaturen Mini PROTEAN II-  BioRad, München 
    Tankblotmodul  
 XCell II™ Blot Module Invitrogen, Karlsruhe 
Feinwaagen BP 121S Sartorius, Göttingen 
 BP 6100 Sartorius, Göttingen 
Fotoscanner  Arcus II Agfa, Köln 
Gelelektrophorese- Mini PROTEAN II BioRad, Müchen 
   Kammern XCell SureLock™ Invitrogen, Karlsruhe 
Mikroskop 3455-Kolleg AXB Eschenbach Optik GmbH, Nürnberg 
Multikanal-Photometer SpektraMax 340 Molecular Devices, Sunnyvale, USA 
Photometer Biophotometer Eppendorf, Hamburg 
pH-Meter inoLab® WTW GmbH, Weilheim 
Reinraumwerkbank Hera Safe HS 12 Kendro/Heraeus, Hanau 
Rührzellen- 75 mL, 6 bar Millipore, Eschborn 
   Druckkonzentrator   
Schüttelinkubator Innova™ 4430 New Brunswick Scientific Nürtingen 
Schwenkgerät Polymax 1040 Heidolph Instruments, Schwabach 
Thermoblock BBA1 Grant Instruments, Shepreth, England 
Tischzentrifuge Minispin Eppendorf, Hamburg 
Vortex Vortex-Genie 2 Scientific Industries Inc., Bohemia, USA 
Wärmeschrank Function Line Kendro/Heraeus, Hanau 
Zentrifugen Avanti™ J-20 Beckman, Fullerton, USA 
 MicrofugeR Beckman, Fullerton, USA 
 Varifuge 3.OR Kendro/Heraeus, Hanau 
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2.1.7 Verwendete Hefe-Stämme 
In dieser Arbeit wurden ausschließlich Klone der Hefe Hansenula polymorpha 
verwendet, die freundlicherweise von Dr. Michael Piontek (ARTES Biotechnology GmbH, 
Erkrath) zur Verfügung gestellt wurden.  
Die in dieser Arbeit beschriebenen Fermentationen wurden zunächst mit dem 
Ausgangsstamm H. polymorpha RB11 FMD HSA 56-1 durchgeführt. Dieser Stamm 
enthielt ein für das humane Serumalbumin (HSA) codierendes Fremdgen, das mit Hilfe des 
Expressionsvektors pFPMT-MFHSA über homologe Rekombination in das Hefegenom 
integriert wurde. Die Expression des HSA-Fremdgens wurde über eine Derepression des 
FMD-Promotors (Formiat Dehydrogenase) gesteuert. Die Sekretion des rekombinanten 
HSA (rHSA) aus der Hefezelle erfolgte mit Hilfe des Sekretionsleaders MFα1 (Mating 
Factor α1) aus der Hefe Saccharomyces cerevisiae. Die hier verwendete Sequenz des 
humanen Serumalbumins besteht aus 585 Aminosäuren (Quelle der Sequenz: ARTES 
Biotechnology GmbH, Erkrath): 
      1          11         21         31         41         51          
      |          |          |          |          |          |           
    1 DAHKSEVAHR FKDLGEENFK ALVLIAFAQY LQQCPFEDHV KLVNEVTEFA KTCVADESAE    60 
   61 NCDKSLHTLF GDKLCTVATL RETYGEMADC CAKQEPERNE CFLQHKDDNP NLPRLVRPEV   120 
  121 DVMCTAFHDN EETFLKKYLY EIARRHPYFY APELLFFAKR YKAAFTECCQ AADKAACLLP   180 
  181 KLDELRDEGK ASSAKQRLKC ASLQKFGERA FKAWAVARLS QRFPKAEFAE VSKLVTDLTK   240 
  241 VHTECCHGDL LECADDRADL AKYICENQDS ISSKLKECCE KPLLEKSHCI AEVENDEMPA   300 
  301 DLPSLAADFV ESKDVCKNYA EAKDVFLGMF LYEYARRHPD YSVVLLLRLA KTYETTLEKC   360 
  361 CAAADPHECY AKVFDEFKPL VEEPQNLIKQ NCELFEQLGE YKFQNALLVR YTKKVPEVST   420 
  421 PTLVEVSRNL GKVGSKCCKH PEAKRMPCAE DYLSVVLNQL CVLHEKTPVS DRVTKCCTES   480 
  481 LVNRRPCFSA LEVDETYVPK EFNAETFTFH ADICTLSEKE RQIKKQTALV ELVKHKPKAT   540 
  541 KEQLKAVMDD FAAFVEKCCK ADDKETCFAE EGKKLVAASQ AALGL 
 
Die in dieser Sequenz enthaltenen 35 Cysteine bilden 17 Disulfidbrücken und ein 
freies Cystein in Position 34. Die theoretische Masse von rHSA beträgt 66,5 kDa.  
Durch Supertransformation wurden drei weitere Hefe-Klone hergestellt, bei denen 
zusätzlich zu dem Fremdgen HSA, die Gene für die Hilfsproteine Disulfidisomerase (H. 
polymorpha PDI 1-10) oder Calnexin (H. polymorpha CNE 5-10) oder beide Gene (H. 
polymorpha CP 15-8) in das Hefegenom integriert wurden.  
Zur Bearbeitung des Industrieprojektes (siehe Kapitel 3.5) wurden drei weitere 
Hansenula-Klone verwendet, die jeweils ein Fremdgen integriert im Genom enthielten. In 
dieser Arbeit sind die Fermentationen dieser Hansenula-Klone als Beispiel für die 
Prozessoptimierung aufgeführt. Aus Gründen der durch den Kooperationspartner 
geforderten Geheimhaltung werden diese Hansenula-Klone im Folgenden als Hansenula-
Klon-1, Hansenula-Klon-2 und Hansenula-Klon-3 bezeichnet. 
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2.1.8 Genehmigung der durchgeführten Arbeit 
Die durchgeführten Arbeiten der Sicherheitsstufe 1 wurden durch das Umweltamt 
NRW unter der Registrierungsbescheid Nummer 64-K-1.85/02 genehmigt.  
2.2 Proteinchemische und immunologische Methoden 
2.2.1 Bestimmung von Glukose und Glyzerin in 
Fermentationsüberständen 
Die Bestimmung der Glukose- und Glyzerinkonzentration in Fermentations-
überständen wurde mit Hilfe des D-Glukose- und Glyzerin-Test Kits (R-Biopharm, 
Darmstadt) nach Angaben des Herstellers durchgeführt. Das D-Glukose Test Kit beruht auf 
der photometrischen Messung der Abnahme der Extinktion bei 340 nm, bei einer 
NADPH+H+ - abhängigen enzymatischen Umsetzung der D-Glukose. Der Glyzerin Test Kit 
beruht auf der photometrischen Messung der Zunahme der Extinktion bei 340 nm, bei einer 
NADH+H+ - abhängigen enzymatischen Umsetzung von Glyzerin.  
2.2.2 Gelelektrophorese (SDS-PAGE) und Coomassie-Färbetechnik 
Zur Auftrennung von Proteinen wurde die diskontinuierliche SDS-PAGE unter 
denaturierenden Bedingungen in der Anwesenheit von 0,1 % (w/v) SDS eingesetzt 
(Laemmli 1970). Das bei dieser Methode eingesetzte SDS (sodiumdodecylsulfate) ist ein 
anionisches Detergenz, das die Eigenladung von Proteinen so effektiv überdeckt, dass 
Micellen mit konstanter negativer Ladung pro Masseneinheit entstehen. Bei der 
Probenvorbereitung werden die Proben mit einem Überschuss an SDS 5 min bei 95 °C 
erhitzt. Dadurch werden die Tertiär- und Sekundärstrukturen durch Aufspaltung der 
Wasserstoffbrücken und durch Streckung der Moleküle aufgelöst. Schwefelbrücken 
zwischen Cysteinen werden durch die Zugabe der reduzierenden Thiolverbindung ß-
Mercaptoethanol aufgespaltet. Im Laufe ihrer Wanderung durch die Gel Matrix in Richtung 
Anode werden die Proteine nach ihrem Molekulargewicht aufgetrennt. Mit Hilfe von 
Standards lassen sich die Molekulargewichte der Proteine ermitteln.  
Die Herstellung der Gele erfolgte nach Herstellerangaben (siehe Tabelle 2-1). Die 
Proben wurden 5 min bei 95 °C in 10x SDS-PAGE Probenpuffer (siehe Tabelle 2-2) erhitzt 
und bis zu 20 µL auf das Gel aufgetragen. Die gelelektrophoretische Auftrennung der 
Proteine erfolgte in Elektrophorese-Laufpuffer (siehe Tabelle 2-2) in der „Mini Protean II“ 
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Elektrophoresekammer (BioRad) bei einer konstanten Spannung von 200 V und einer Dauer 
von 60 min. Zur Abschätzung der Molekulargewichte wurde der Proteinstandard 
MARK12™ (Invitrogen) oder der „prestained Protein Marker, PPM (NEB) eingesetzt. Die 
Proteine wurden anschließend mit einer Coomassie Brilliant Blue G-250 Färbelösung (siehe 
Tabelle 2-3) sichtbar gemacht (ca. 1 h bei RT). Zum Entfärben wurden die Gele in 
destilliertem Wasser dreimal kurz erhitzt (95 °C) und zur Dokumentation gescannt.  
 
Tabelle 2-1: Herstellung der Gele für die Gelelektrophorese 
Trenngel pH 8,8  Sammelgel pH 6,8 
Acrylamid 10      % (v/v)  Acrylamid 5        % (v/v) 
Tris HCl  4,5     % (w/v)  Tris HCl 1,5     % (w/v) 
SDS 0,1     % (w/v)  SDS 0,1     % (w/v) 
APS 0,06   % (v/v)  APS 0,06   % (v/v) 
TEMED 0,001 % (v/v)  TEMED 0,001 % (v/v) 
APS:  Ammoniumpersulfat 
TEMED: N,N,N,N-Tetramethylethylendiamin 
 
Tabelle 2-2: Puffer für die Gelelektrophorese 
10x SDS-PAGE Probenpuffer pH 6,8  Elektrophorese-Laufpuffer 
Tris HCl 62,5 mM  Tris HCl 25   mM 
Glyzerin 30    % (v/v)  Glycin 192 mM 
SDS 4      % (w/v)  SDS 0,1  % (w/v) 
ß-Mercaptoethanol 0,5   % (w/v)    
Bromphenolblau 10    % (v/v)    
 
Tabelle 2-3: Färbelösung für die Gelelektrophorese 
Coomassie-Färbelösung   
Coomassie Brilliant Blue G-250 0,25 % (w/v)   
Methanol 50    % (v/v)   
Essigsäure 9      % (v/v)   
Trichloressigsäure 2      % (v/v)   
 
Neben den selbst hergestellten Gelen wurden auch 4-12 % (w/v) Bis-Tris 
NuPAGE™ Gele (Invitrogen) eingesetzt. Die Durchführung und die verwendeten 
Puffersysteme wichen geringfügig von den oben genannten ab und richteten sich nach den 
Herstellerangaben.  
2.2.3 Isoelektrische Fokussierung und Silber-Färbetechnik 
Zur Bestimmung des isoelektrischen Punktes von rHSA wurde die Isoelektrische 
Fokussierung (IEF) eingesetzt. Hierbei wandern Proteine im elektrischen Feld durch eine 
Gel Matrix zu einem Punkt im pH-Gradienten, der ihrem isoelektrischen Punkt (pI) 
entspricht. Anhand von Proteinstandards deren pI bekannt ist, lässt sich somit der pI des zu 
untersuchenden Proteins bestimmen.  
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Es wurden Phast IEF Gele (pH 3-9) (Amersham Biosciences) verwendet und 1 µL 
der Proteinprobe und des Proteinstandards (pI calibration kit, broad range, pH 3-10) auf die 
Gele aufgetragen. Die Trennung der Proteine erfolgte nach Angaben des Herstellers in einer 
Trenn- und Kontrolleinheit (PhastSystem™). Die Proteinbanden wurden mittels 
Silberfärbung sichtbar gemacht (siehe Tabelle 2-4) und zur Dokumentation gescannt. Die 
Entfernung der rHSA-Bande von der Kathode wurde gemessen und mit der Entfernung der 
Proteinbanden des Standards verglichen. Durch Interpolation der Entfernung der 
benachbarten Proteinbanden des Standards wurde der isoelektrische Punkt von rHSA 
bestimmt.  
Tabelle 2-4: Silberfärbetechnik 
Je nach Größe der zu färbenden Gele werden 125 bis 250 mL von jeder Lösung benötigt. Diese Volumina 
werden durch Auffüllen mit einer entsprechenden Menge an entionisiertem Wasser erreicht.  
Schritt Lösungen Menge Inkubation  
Fixierung Ethanol 40 % (v/v) 30 min 
 Essigsäure 10 % (v/v)  
Sensibilisierung Ethanol 30 % (v/v) 30 min 
 Glutardialdehyd 0,125 % (w/v)  
 Natriumthiosulfat 0,2 % (w/v)  
 Natriumacetat 6,8 % (w/v)  
Waschen Entionisiertes Wasser  3 x 5 min 
Silberreaktion Silbernitrat 0,25 % (w/v) 20 min 
 Formaldehyd 0,014 % (w/v)  
Waschen Entionisiertes Wasser  2 x 1 min 
Entwickeln Natriumcarbonat 2,5 % (w/v) 2 – 5 min 
 Formaldehyd 0,007 % (v/v)  
Stoppen EDTA-Na2 x 2 H2O 1,5 % (w/v) 10 min 
Waschen Entionisiertes Wasser  3 x 5 min 
2.2.4 Western-Blot 
Zum Nachweis von rHSA wurden die gelelektrophoretisch getrennten Proteine 
(2.2.2) bei konstanter Spannung von 100 V im Electro-Tank-Blot Verfahren auf 
Nitrocellulose Membranen (Amersham Biosciences) transferiert (Towbin et al. 1979). Dabei 
wurde ein Western-Blot Transferpuffer eingesetzt. Die Membranen wurden geblockt, indem 
sie über Nacht bei 4 °C mit in PBST gelöstem 1 % (w/v) Magermilchpulver inkubiert 
wurden. Die Immunodetektion erfolgte mittels Antikörpern, die die Fähigkeit besaßen, an 
denaturierte Proteinsequenzen zu binden. Zunächst wurden die Membranen mit dem ersten 
Antikörper (0,2 µg/mL Ziege-anti-HSA Ak in PBST, 2.1.4) 1 h bei RT inkubiert. Dann 
wurden die Membranen 1 h bei RT mit dem zweiten Antikörper (0,05 µg/mL Kaninchen-
anti-Ziege Ak in PBST, konjugiert mit Alkalischer Phosphatase, 2.1.4) inkubiert. Zwischen 
den einzelnen Inkubationsschritten wurden die Membranen dreimal mit PBST gewaschen. 
Anschließend wurden die Membranen mit AP-Puffer 5 min äquilibriert. Als Substrat zur 
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Anfärbung der gebundenen AP-konjugierten Zweit-Antikörper wurde die NBT/BCIP 
Fertigsubstratlösung (Nitro Blue Tetrazolium chloride/ 5-bromo 4-chloroindol-3-yl 
phosphate, Pierce) eingesetzt (ca. 3 min). Dieses Substrat wird von der alkalischen 
Phosphatase unter Bildung eines violett-grauen Farbstoffes gespalten, der sich auf der 
Membran niederschlägt. Zum Abstoppen dieser Enzymreaktion wurden die Membranen mit 
destilliertem Wasser gewaschen und zur Dokumentation gescannt.  
Western-Blot Transferpuffer, pH 8,3  AP Puffer, pH 9,6 
Tris HCl 25 mM  Tris HCl 100 mM 
Glycin 192 mM  NaCl 100 mM 
Methanol 20% (v/v)  MgCl2 5 mM 
     
10x PBS-Puffer, pH 7,4  PBST-Puffer  
NaCl 1,37   M  1x PBS (pH 7,4)  
KCl 0,02   M  TWEEN 20 0,05 % (v/v) 
Na2HPO4 x 12 H2O 0,08   M    
KH2PO4 0,015 M    
 
2.2.5 ELISA 
Zur Quantifizierung von rHSA wurde der ELISA (enzyme-linked immunosorbent 
assay) (Engvall und Perlman 1971) eingesetzt. Der ELISA stellt eine äußerst sensitive 
Methode zum Nachweis von Proteinen dar und basiert auf einer Antikörper-Antigen-
Antikörper Reaktion.  
In dieser Arbeit erfolgte der Nachweis von rHSA mit dem Verfahren des 
„Sandwich“ ELISA unter Verwendung von Mikrotiterplatten (High binding, Greiner Bio-
One GmbH). Die einzelnen Schritte sind in Tabelle 2-5 dargestellt.  
Tabelle 2-5: Durchführung des ELISA zur Quantifizierung von rHSA 
Schritt Konzentration Volumen  Inkubationszeit Temperatur 
Beschichtung mit 
Erstantikörper 
1 µg/mL Ziege-anti-HSA Ak, 
(2.1.4) 
100 µL über Nacht 4 °C 
Waschen 1 x TBST-Puffer  300 µL 3 x 5 min RT 
Blocken 3 % (w/v) Milchpulver (in TBS) 200 µL 1 h RT 
Waschen 1 x TBST-Puffer  300 µL 3 x 5 min RT 
Probenauftragung 13 – 500 ng/mL Albumin 
Fraktion V und unbekannte 
Proteinproben 
100 µL über Nacht  4 °C 
Waschen 1 x TBST-Puffer  300 µL 3 x 5 min RT 
Auftragung des 
Zweitantikörpers 
0,5 µg/mL Kaninchen-anti HSA 
Ak, konjugiert mit Peroxidase 
(2.1.4) 
100 µL 1 h RT 
Waschen 1 x TBST-Puffer  300 µL 3 x 5 min RT 
Entwicklung 1x ABTS-Puffer 100 µL 2 h RT 
Die Antikörper und die Proteinproben wurden in TBS-Puffer verdünnt 
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Tabelle 2-6: Puffer für ELISA 
1x TBS-Puffer, pH 8,0  1x TBST-Puffer  
Tris HCl 0,05   M  1x TBS (pH 8,0)  
NaCl 0,138 M  Tween 20 0,05 % (v/v) 
KCl 2,7     mM    
     
1x ABTS-Puffer     
ABTS-Puffer-Salz 0,83 g    
ABTS Tablette 1 Stück    
Destilliertes Wasser auf 50 mL    
 
Die Auftragung des HSA-Standards (Albumin Fraktion V, Sigma) erfolgte über 
Verdünnungsschritte in TBS-Puffer (2:3) im Dreifachansatz beginnend mit 500 ng/mL. 
Dabei wurden 200 µL der Ausgangslösung mit 100 µL TBS-Puffer verdünnt und 
anschließend 200 µL dieser Verdünnung in die nächste Vertiefung mit 100 µL TBS-Puffer 
pipettiert. Die zu untersuchenden Proteinproben wurden mit dem gleichen Verdünnungs-
schema, jedoch im Doppelansatz, auf die Mikrotiterplatten aufgetragen. 
Durch eine peroxidasekatalysierte Reaktion wurde der ABTS-Puffer in einen 
grünlichen Farbstoff umgewandelt dessen Extinktion bei 690 nm mit dem Mikrotiterplatten-
Leser Spektra Max 340 (Molecular Devices) gemessen wurde. Der Mittelwert der 
Extinktionen aus den Doppelansätzen der Proben wurde mit der Kalibrationskurve von HSA 
Fraktion V (Sigma) in einem linearen Bereich korreliert und darüber die rHSA-
Konzentration ermittelt.  
2.3 Dynamische Methoden zur Bestimmung des kLa-Wertes 
2.3.1 Einschaltmethode 
Bei der Einschaltmethode wird das Medium zunächst durch Begasen mit Stickstoff 
von Sauerstoff befreit. Dann wird der unbegaste Fermenter schlagartig mit Luft begast. Aus 
dem Anstieg der Gelöstsauerstoffkonzentration (dO2) kann der volumetrische 
Sauerstofftransferkoeffizient (kLa) bestimmt werden. Die Sauerstofftransferrate kann nun 
anhand der Gleichung 2-1 berechnet werden.  
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 ),*( 2222 , LOOOgOL yypLaKOTR −⋅⋅⋅= Gleichung 2-1 
OTR : Sauerstofftransferrate [mol/L/h] 
aK L : volumetrischer Sauerstofftransferkoeffizient [1/h] 
2O
L : Sauerstofflöslichkeit in Wasser [mol/L/bar] 
2,Og
p : Sauerstoffpartialdruck in der Gasphase von Wasser [bar] 
*
2O
y : O2-Molenbruch im Gas an der Phasengrenze [mol/mol] 
LOy ,2 : O2-Molenbruch, entspricht der in der Flüssigkeit gelösten  
 Konzentration [mol/mol] 
 
Zur Bestimmung des kLa-Wertes wurden die stirrer-pro® Kolben der fedbatch-pro® 
Anlage mit 250 mL destilliertem Wasser gefüllt und mit Sauerstoffsonden und pH-
Elektroden ausgestattet. Als Rührer wurde ein Magnetrührstab mit einem Durchmesser von 
50 mm und einer Höhe von 20,5 mm eingesetzt. Die Luft wurde über ein gebogenes 
Metallrohr mit Löchern auf der Unterseite – einem so genannten Ringbelüfter – submers in 
die Flüssigkeit eingebracht. Es wurden Prozessparameter eingestellt, die auch während einer 
standardmäßigen Fermentation verwendet wurden: Eine Rührergeschwindigkeit von 
1000 U/min, eine Temperatur von 30 °C und eine Belüftungsrate von 1 ml/mL/min (vvm) 
bzw. 250 mL/min. Der in dem Wasser gelöste Sauerstoff wurde durch Begasung mit 
Stickstoff verdrängt. Anschließend wurden die Kolben schlagartig mit 250 mL/min Luft 
begast und die Zeit wurde gemessen, bis die Flüssigkeit unter diesen Bedingungen mit 
Sauerstoff gesättigt war. Der kLa-Wert konnte nun graphisch ermittelt werden (siehe Abb. 
2-3).  
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Abb. 2-3: Bestimmung des kLa-Wertes mittels Einschaltmethode 
Die Bestimmung des kLa-Wertes der stirrer-pro® Kolben wurde bei einem Arbeitsvolumen von 250 mL 
destilliertem Wasser, 1000 U/min, 30 °C und einer Belüftungsrate von 1 vvm bzw. 250 mL/min durchgeführt. 
(A): Nach Verdrängung des gelösten Sauerstoffs durch Begasung mit Stickstoff wurde der Kolben schlagartig 
mit Luft begast und die Zeit gemessen, bis die Flüssigkeit im Kolben mit Sauerstoff gesättigt war. (B): Zur 
Bestimmung der Steigung wurde die Differenz der maximal löslichen Sauerstoffkonzentration (c*) und der in 
der Flüssigkeit gemessenen Sauerstoffkonzentration (cL) halblogarithmisch gegen die Zeit aufgetragen. 
(C): Die Steigung wurde graphisch durch eine Ausgleichsgerade bestimmt. 
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2.3.2 Sulfitverbrauchsmethode 
Die Sulfitverbrauchsmethode wurde eingesetzt, um die maximale 
Sauerstofftransferrate in den stirrer-pro® Kolben der fedbatch-pro® Anlage zu bestimmen. 
Bei der Sulfitmethode wird Sulfit durch eine kobaltkatalysierte Reaktion zu Sulfat oxidiert. 
(siehe Gleichung 2-2). Durch vorheriges Verdrängen des Luftsauerstoffs durch Begasung 
mit Stickstoff kann somit in einem Bioreaktor die Menge an eingeleitetem Sauerstoff 
anhand der eingesetzten Sulfitmenge quantifiziert werden. 
 −− ⎯⎯→⎯+ + 24223 22
1 SOOSO Co  Gleichung 2-2 
Die Bestimmung der Sauerstofftransferrate wurde in allen 16 stirrer-pro® Kolben 
durchgeführt. Zunächst wurden 6 mL einer 0,5 M Phosphatpufferlösung (26,5 mM KH2PO4, 
473,5 mM K2HPO4) in die stirrer-pro® Kolben gefüllt und auf 250 mL mit destilliertem 
Wasser aufgefüllt. Dies ergab eine 12 mM Phosphat-Puffer-Lösung mit einem pH-Wert von 
ca. 8. Dann wurde mit Stickstoff begast, um den gelösten Sauerstoff zu verdrängen. Dabei 
diente jeweils eine Sauerstoffsonde für 4 Kolben als Referenz dafür, dass der Sauerstoff 
vollständig verdrängt wurde. Anschließend wurden 15,76 g Natriumsulfit dazugegeben, was 
eine Gesamtkonzentration von 0,5 M Natriumsulfit ergab und zu einem Anstieg des pH-
Wertes führte. Dann wurden 500 µL einer 0,05 mmolaren Kobalt-Sulfat-Lösung 
dazupipettiert, was eine Gesamtkonzentration von 1·10-7 mol/L Kobalt ergab. Aufgrund 
einheitlicher pH-Werte in allen Kolben von ca. 8 wurde auf eine exakte Einstellung der pH-
Werte auf pH 8,0 verzichtet. Durch den Start der Belüftung mit 4 mL/mL/min wurde der 
Versuch gestartet und die Zeit bis zum pH-Shift (Wendepunkt vor dem Erreichen des pH-
Minimums) gemessen (siehe Abb. 2-4). 
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Abb. 2-4: Bestimmung der Sauerstofftransferrate mittels Sulfitverbrauchsmethode im stirrer-pro® 
Kolben.  Der pH-Wert (gestrichelte Linie) und die Gelöstsauerstoffkonzentration (dO2, 
durchgezogene Linie) wurden in Echtzeit erfasst. Prozessparameter: 1000 U/min, 37 °C, 250 mL Arbeits-
volumen. (1): Begasung mit Stickstoff. (2): Zugabe von Natriumsulfit (0,5 M) und Kobaltsulfat (0,0001 mM). 
(3): Start der Belüftung mit einer Rate von 4 vvm technischer Luft. (4): Bestimmung der Versuchsdauer 
(Wendepunkt im pH-Wert Verlauf). Anhand der Gleichung 2-3 wurde nun eine durchschnittliche Sauerstoff-
transferrate in allen 16 stirrer-pro® Kolben berechnet. In diesem Diagramm sind beispielhaft der pH-Wert und 
die im Medium gelöste Sauerstoffkonzentration von einem Kolben dargestellt. 
 
Das Ende der Reaktion ging mit einem starken pH-Wert Abfall einher, der mittels 
pH-Elektroden gemessen werden konnte. Durch Bestimmung des Wendepunktes des pH-
Wert Verlaufes konnte nun die Reaktionsdauer bestimmt werden. Die durchschnittliche 
Sauerstofftransferrate konnte anhand der ermittelten Reaktionsdauer und unter der 
Annahme, dass sämtliches Sulfit zu Sulfat oxidiert wurde, mit Hilfe der Gleichung 2-3 
berechnet werden.  
 
3
23
NaSO
ONaSO
t
C
OTR ν
ν
⋅
⋅=  Gleichung 2-3 
 
OTR  Sauerstofftransferrate [mol/L/h] 
3NaSO
C  eingesetzte Natriumsulfitkonzentration (0,5) [mol/L] 
3NaSO
ν  stöchiometrischer Koeffizient für Natriumsulfit (1) [-] 
t  Reaktionsdauer (7,1 ± 0,5) [h] 
2O
ν  stöchiometrischer Koeffizient für Sauerstoff (0,5) [-] 
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Durch Umstellen der Gleichung 2-3 konnte man nun den volumetrischen 
Sauerstofftransferkoeffizienten (kLa-Wert) berechnen (siehe Gleichung 2-4).  
 ),*(
2222 , LOOOgO
L yypL
OTRaK −⋅⋅=  Gleichung 2-4 
 
aK L  volumetrischer Sauerstofftransferkoeffizient [1/h] 
OTR  Sauerstofftransferrate (0,035) [mol/L/h] 
2O
L  Sauerstofflöslichkeit im Sulfitsystem (0,00078) [mol/L/bar] 
2,Og
p  Sauerstoffpartialdruck in der Gasphase von Wasser (0,209) [bar] 
*
2O
y  O2-Molenbruch im Gas an der Phasengrenze (1,0) [mol/mol] 
LOy ,2  O2-Molenbruch in der Flüssigkeit (0,1, abgelesen in Abb. 2-4) [mol/mol] 
2.4 Reinigung von rHSA aus Hansenula-Kulturüberstand 
2.4.1 Ultrafiltration und Pufferaustausch 
Die Aufkonzentrierung von kleinen Probemengen wurde durch Zentrifugation in 
NanoSep Zentrifugenröhrchen (Pall Filtron) durchgeführt. Größere Probemengen wurden 
mit Hilfe einer Rührzelle (Millipore) aufkonzentriert. In allen Fällen wurde eine 
Ultrafiltrationsmembran mit einem Porendurchmesser von 30 kDa verwendet.  
Der Pufferaustausch von Proben wurde mittels Gelchromatographie über das 
Verfahren der Gruppentrennung in PD-10 Säulen mit einer Sephadex G-25 Matrix 
(Amersham Biosciences) durchgeführt.  
2.4.2 Metall-Affinitätschromatographie 
Bei der Metall-Affinitätschromatographie werden zweiwertige Kationen über einen 
Chelatbildner, z. B. NTA (Nitrilo-tri acetic acid) oder IDA (Imino-diacetic acid) an ein 
Chromatographiemedium gebunden. Gewisse Aminosäuren, wie z. B. Histidine oder 
Cysteine, können bei neutralem pH-Wert (pH 6-8) einen Komplex mit den immobilisierten 
Metallionen bilden. Die Elution der gebundenen Proteine erfolgt über ein Absenken des pH-
Wertes und die Erhöhung der Ionenstärke des Puffers oder durch Zugabe von EDTA oder 
Imidazol zum verwendeten Puffer.  
In dieser Arbeit wurde zur Aufreinigung von rHSA aus Hansenula-Kulturüberstand 
eine XK 16/20 chelating sepharose Fast Flow Säule (Amersham Biosciences) mit einem 
Bettvolumen von 18 mL verwendet. Zur Beladung der Säule mit Nickelionen wurde ein 
100 mM Nickel-Sulfat Puffer bei pH 5,0 über die Säule gepumpt. Die Auftragung der 
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Proteinproben erfolgte über einen Laufpuffer mit 25 mM Tris HCl und 1 M NaCl bei pH 7,8 
und die Elution der gebundenen Proteine über eine stufenweise Zugabe von 250 mM 
Imidazol zum Laufpuffer. Die Säule wurde in einem „Äkta Purifier 10“ Reinigungssystem 
(Amersham Biosciences) betrieben.  
2.4.3 Anionenaustauscherchromatographie 
Bei der Ionenaustauscherchromatographie werden Proteine mit unterschiedlicher 
Ladung voneinander getrennt. Die Trennung beruht auf einer reversiblen Interaktion 
zwischen geladenem Protein und entgegengesetzt geladenem Chromatographiemedium. Die 
Elution von gebundenen Proteinen erfolgt über eine Erhöhung der Salzkonzentration in der 
Flüssigphase.  
In dieser Arbeit wurde ein starker Anionenaustauscher vom Typ Source 15 Q 
(Amersham Biosciences) zur Aufreinigung von rHSA aus dem Hansenula-Kulturüberstand 
mit einem Volumen von 1,7 mL verwendet. Zur Steuerung wurde das Reinigungssystem 
„Äkta explorer 10 XP“ (Amersham Biosciences) eingesetzt. Die Beladung der rHSA-Probe 
erfolgte über einen Laufpuffer mit 25 mM Tris HCl bei pH 7,0. Durch den ermittelten 
isoelektrischen Punkt von rHSA von 4,7 waren die rHSA-Moleküle somit negativ geladen 
und konnten an die positiv geladene Säulenmatrix binden. Die gebundenen Proteine wurden 
mit Hilfe eines Salzgradienten eluiert. Zu diesem Zweck wurde ein Elutionspuffer mit 
25 mM Tris HCl und 1 M NaCl bei pH 7,0 stufenlos zum Laufpuffer gemischt.  
2.4.4 Hydrophobe Interaktionschromatographie 
Bei der Hydrophoben Interaktionschromatographie werden Proteine nach dem Grad 
ihrer Hydrophobizität voneinander getrennt. Die Trennung beruht auf einer reversiblen 
hydrophoben Wechselwirkung zwischen einem Protein und den hydrophoben Liganden der 
Säulenmatrix. Die Säulenmatrix besteht meist aus kreuzvernetzter Agarose, an die 
ungeladene lineare Aryl- oder Alkylketten über eine Glycidyletherbindung verbunden sind. 
Die Hydrophobizität steigt mit der Länge der Ligandenkette. Die hydrophobe 
Wechselwirkung zwischen Protein und Ligand wird durch einen Puffer mit hoher 
Ionenstärke erhöht. Die im Puffer gelösten Salze interagieren mit den Wassermolekülen aus 
den Hydrathüllen der Proteine und ermöglichen somit eine bessere Wechselwirkung 
zwischen Protein und Ligand. Nachdem die Proteine im Salzpuffer an die Säule gebunden 
haben, werden sie meist durch eine Verringerung der Salzkonzentration in der Flüssigphase 
eluiert.  
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In dieser Arbeit wurden Hydrophobe Interaktionschromatographiesäulen mit einem 
Volumen von 1 mL aus der HiTrap-Reihe (Amersham Biosciences) verwendet, bei denen 
Phenyl über eine Glycidyletherbindung an kreuzvernetzte Agarose gekoppelt war. Die 
einzelnen Säulen unterschieden sich im Grad der Agarosevernetzung und in der 
Ligandendichte und zeigten somit unterschiedliche Elutionsverhalten. Als Laufpuffer wurde 
ein 50 mM NaPO4-Puffer verwendet, der wahlweise mit NaCl oder Ammoniumsulfat 
versetzt war und bei pH-Werten von 7,0 und 8,5 eingesetzt wurde. Als Elutionspuffer diente 
50 mM NaPO4 ohne Salz. Die Elution erfolgte über die Reduktion des Salzgehaltes in der 
Flüssigphase, indem der Laufpuffer stufenlos mit Elutionspuffer gemischt wurde. Die 
Steuerung erfolgte über die Reinigungsanlage „Äkta explorer 10 XP“ (Amersham 
Biosciences).  
2.4.5 Gelchromatographie 
Bei der Gelchromatographie werden Proteine unterschiedlicher Größe voneinander 
getrennt. Das Gelchromatographiemedium besteht aus Partikeln, die Poren unterschiedlicher 
Größe besitzen. Wird ein Proteingemisch über eine mobile Phase durch das Gelmedium 
transportiert, so wandern kleine Proteine in die Poren hinein und brauchen somit länger, um 
die Säule zu passieren. Große Proteine wandern an den Partikeln vorbei und werden somit 
schneller durch die Säule transportiert. Es gibt zwei Einsatzgebiete der Gelchromatographie, 
die Gruppentrennung und die hoch auflösende Fraktionierung. Bei der Gruppentrennung 
werden Proteine von niedermolekularen Substanzen, wie z. B. Salzen getrennt. Diese 
Methode wird meist zum Pufferaustausch oder zum Entsalzen von Proteinlösungen 
verwendet. Bei der hoch auflösenden Fraktionierung werden Proteine voneinander getrennt, 
die sich nur gering in ihrer Größe unterscheiden.  
In dieser Arbeit wurde die Gelchromatographie im Anschluss an die Metall-
Affinitätschromatographie und die Anionenaustauscherchromatographie durchgeführt. Es 
wurde eine Gelchromatographiesäule vom Typ Superdex 200 HR 10/30 mit einem 
Bettvolumen von 24 mL verwendet. Das Chromatographiemedium vom Typ Superdex 
bestand aus hoch kreuz vernetzen porösen Agarosepartikeln, an die Dextran kovalent 
gebunden ist. Proteinproben mit einem Volumen zwischen 0,13 und 0,25 mL wurden auf 
die Säule aufgetragen und mit einem Natriumazid enthaltenden PBS-Puffer bei pH 7,2 
isokratisch über die Säule transportiert. Die Steuerung wurde mit der Reinigungsanlage 
„Äkta Purifier 10“ (Amersham Biosciences) durchgeführt.  
Material und Methoden 
37 
2.5 Kultivierung von Hansenula polymorpha 
2.5.1 Kryokulturen 
Von allen Hansenula-Klonen wurden Stammkulturen in Form von Kryokulturen 
angelegt. Die Klone wurden mittels eines Verdünnungsausstriches auf YPD-Agar (20 g/L 
Hefeextrakt, 10 g/L Pepton, 20 g/L Glukose, 20 g/L Agar) vereinzelt. Eine vereinzelte 
Kolonie wurde mit einer Impföse entnommen und zur Inokulation eines mit 40 mL YEP-
Flüssigmedium (20 g/L Pepton, 10 g/L Hefeextrakt, 20 g/L Glukose, 10 g/L NaCl) gefüllten 
100 mL Erlenmeyerkolbens (mit Schikanen) verwendet. Die Kultur wurde 60 h bei 30 °C 
und 150 U/min im Schüttelinkubator inkubiert. Nach Kontrolle auf Kontaminationen mit 
Hilfe eines Mikroskops wurden 800 µL dieser Kultur in ein steriles 1,5 mL 
Eppendorfröhrchen gefüllt und durch Zugabe von 200 µL einer 50%igen (v/v) 
Glyzerinlösung auf eine Endkonzentration von 10 % (v/v) Glyzerin eingestellt. 
Anschließend wurden die Eppendorfröhrchen eingefroren und bei -80 °C gelagert.  
2.5.2 Vorkulturen 
Die Generierung der Vorkulturen wurde in zwei Schritten durchgeführt. Zuerst 
wurde ein mit 40 mL YEP-Flüssigmedium (2.5.1) gefüllter 100 mL Erlenmeyerkolben (mit 
Schikanen) mit einer 1 mL Kryokultur des zu fermentierenden Hansenula-Klons angeimpft, 
die zuvor auf Raumtemperatur gebracht wurde. Diese Kultur wurde dann ca. 60 h bei 30 °C 
und 150 U/min inkubiert. Dann wurden 10 mL dieser Vorkultur verwendet, um einen mit 
100 mL Syn6 Medium (2.5.5) gefüllten 1000 mL Erlenmeyerkolben (mit Schikanen) 
anzuimpfen. Diese Kultur wurden dann 16-24 h bei 30 °C und 100 U/min inkubiert. Nach 
mikroskopischer Kontrolle auf Kontaminationen wurden die Vorkulturen vereinigt und zur 
Inokulation verwendet.  
2.5.3 Bestimmung von optischer Dichte, Frisch- und Trockengewicht 
Zur Bestimmung der Biomassekonzentration wurden drei Methoden verwendet. Im 
unteren Zelldichtebereich von Hansenula-Kulturen wurde die optische Dichte bei einer 
Wellenlänge von 600 nm (OD600) als Maß für die Biomassekonzentration herangezogen. 
Dabei wurden die Kulturen mit PBS (2.2.4) so verdünnt, dass die gemessene Absorption 
einen Wert von 0,3 nicht überschritt.  
Zur Bestimmung des Frischgewichtes von Hansenula-Kulturen wurden 2 mL der 
jeweiligen Kultursuspension in abgewogene 2,5 mL Eppendorfröhrchen pipettiert und die 
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Zellen bei 14480 g für 10 min in einer Eppendorf Tischzentrifuge zentrifugiert. Der 
Überstand wurde dekantiert. Anschließend wurden die Röhrchen gewogen und das 
Frischgewicht ermittelt.  
Zur Bestimmung des Trockengewichtes  wurde entsprechend der Frischgewichts-
bestimmung verfahren. Nach dem Dekantieren des Überstandes wurde das 
Eppendorfröhrchen für 48 h bei 60 °C im Trockenschrank getrocknet. Anschließend wurde 
die Biotrockenmasse gravimetrisch bestimmt. Für Hansenula polymorpha ergab sich ein 
konstantes Verhältnis von 1:2,8. Dies entspricht einem Trockenanteil von 35 % am 
Frischgewicht.  
2.5.4 Expression im Schüttelkolben 
Zur Bestimmung der Reproduzierbarkeit von rHSA Expressionsdaten wurde der 
Hansenula-Klon PDI 1-10 in 10 Erlenmeyerkolben mit einem Nennvolumen von 100 mL 
ohne Schikane auf YEP-Flüssigmedium (2.5.1) bei einem Arbeitsvolumen von 20 mL für 
eine Dauer von 41,25 h kultiviert (150 U/min, 37 °C, pH 6,0). Die einzelnen Kolben wurden 
mit 2 mL einer Vorkultur angeimpft (24,2 h, 150 U/min, 37 °C, pH 6,0), die zuvor auf 
YPD-Agar (2.5.1) vereinzelt wurde. Nach 41,25 h wurden die Zellen zentrifugiert (14480 g, 
10 min) und die Konzentration von rHSA mittels ELISA (2.2.5) im Überstand bestimmt.  
2.5.5 Parallelfermentation im 250 mL Maßstab 
Zur Parallelkultivierung von Hansenula polymorpha wurde das 16-fach parallele 
Bioreaktorsystem fedbatch-pro® (DASGIP AG, Jülich) verwendet (Aufbau der Anlage 
siehe Kapitel 1.3.5), die im Zuge dieser Arbeit weiter optimiert wurde.  
Zur Vorbereitung der Parallelfermentation wurden alle 16 pH-Elektroden einer 
Zweipunktkalibrierung bei pH 7,0 und pH 4,0 unterzogen. Dann wurden alle Kolben mit 
einem Magnetrührstab ausgestattet und mit Medium gefüllt. Bei der Verwendung von 
200 mL Arbeitsvolumen wurden die Kolben zunächst mit 170 mL Medium gefüllt und bei 
Verwendung von 250 mL Arbeitsvolumen zunächst mit 215 mL Medium. Die Art des 
Mediums variierte in den verschiedenen Versuchen, es wurde jedoch hauptsächlich das 
synthetischen Syn6 Medium (siehe Tabelle 2-7) verwendet, in dem sowohl Glukose als auch 
Glyzerin als Kohlenstoffquelle eingesetzt wurde. In jeden Kolben wurde eine pH-Elektrode 
montiert und in jeden vierten Kolben eine Sauerstoffsonde. In einigen Versuchen wurden 
„Dummy“-Sauerstoffsonden (Metallstäbe) in die Kolben montiert, die zur Vereinheitlichung 
der Strömungsverhältnisse und der Durchmischung in den Kolben beitragen sollten. Die 
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Kolben wurden in einem Autoklav 20 min bei 121 °C sterilisiert. Nach dem Abkühlen 
wurde die restliche Menge der hitzelabilen Substanzen des Syn6 Mediums in einem 
Volumen von 10 mL steril in die Kolben gefüllt. Die einzelnen Dosierleitungen wurden mit 
Hilfe einer CIP-Prozedur (cleaning in place), bestehend aus der Spülung mit 70 % (v/v) 
Ethanol, 2 M Natronlauge und sterilem destilliertem Wasser, sterilisiert und mit dem 
jeweiligen Dosiermedium befüllt. Anschließend wurden bis zu drei Dosierleitungen an die 
Kolben angeschlossen, indem jeweils eine Kanüle durch die mit 70 % (v/v) Ethanol 
benetzte Silikonmembran am Kolbendeckel gestoßen wurde. Die Temperaturregelung 
erfolgte mittels in die Wasserbäder eingehängter Thermostaten (Lauda). Anschließend 
wurden einige Tropfen eines zuvor hitzesterilisierten Antischaummittels über eine Spritze in 
die Kolben dosiert und die Sauerstoffsonde wurde unter den jeweiligen Prozessbedingungen 
(Temperatur, Belüftungsrate, Rührerdrehzahl, pH-Wert) einer Einpunktkalibrierung 
unterzogen. Hierbei wurde nach Sättigung des Fermentationsmediums mit Sauerstoff eine 
Gelöstsauerstoffkonzentration von 100 % definiert. Dann wurde die pH-Kontrolle gestartet 
und jeder Kolben mit 10 % (v/v) des Arbeitsvolumens angeimpft. Der pH-Wert wurde 
automatisch durch die Zufuhr von einer 8 %igen (v/v) Ammoniaklösung geregelt. Als 
Kohlenstoffquelle wurde wechselweise eine 25 %ige (w/v) Glukoselösung oder eine 
25 %ige (w/v) Glyzerinlösung verwendet, die über eine manuell gewählte Zufuhrrate in die 
Kolben dosiert wurden. Da der in den Hansenula-Klonen verwendetet FMD-Promotor nur 
bei einer limitierenden Substratkonzentration dereprimiert wurde, wurde die 
Substratzufuhrrate so gewählt, dass die Gelöstsauerstoffkonzentration oberhalb von 0 % lag 
und sich meist zwischen 20 % und 60 % bewegte. Die während der Fermentation 
auftretende Schaumbildung wurde manuell durch die Zugabe eines silikonhaltigen 
Antischaummittels kontrolliert.  
 
Tabelle 2-7: Herstellung von 1000 mL Syn6 Medium aus Sub-Lösungen    
Lösung/ Substanz Menge/ Konzentration 
Glukose Monohydrat oder Glyzerin (99,5%) 25 g/L 
10x Salz-Lösung 100 mL 
Zugabe von destilliertem Wasser auf 860 mL 
Mit 2 M NaOH pH-Wert auf pH 5,5 einstellen  
Nach Hitzesterilisation und Abkühlen erfolgt die Zugabe von  
100x Calciumchlorid-Lösung 10 mL 
100x Mikroelement-Lösung 10 mL 
100x Vitamin-Lösung 10 mL 
100x Spurenelement-Lösung 10 mL 
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Tabelle 2-8: 10x Salz-Lösung 
Substanz Konzentration [g/L] 
Ammoniumdihydrogenphosphat 133,0 
Magnesiumsulfat Heptahydrat 30,0 
Kaliumchlorid 33,0 
Natriumchlorid 3,3 
 
Tabelle 2-9: 100x Calcium-Lösung 
Substanz Konzentration [g/L] 
Calciumchlorid Dihydrat 100,0 
 
Tabelle 2-10: 100x Mikroelement-Lösung 
Substanz Konzentration [g/L] 
EDTA (Ethylendiamintetraacetat) 6,65 
Ammoniumeisen(II)sulfat Hexahydrat 6,65 
Kupfer(II)sulfat Pentahydrat 0,55 
Zink(II)sulfat Heptahydrat 2,00 
Mangan(II)sulfat Monohydrat 2,65 
 
Tabelle 2-11: 100x Vitamin-Lösung 
Substanz Konzentration [g/L] 
d-Biotin 0,10 
Thiamin 13,35 
 
Tabelle 2-12: 100x Spurenelement-Löusung 
Substanz Konzentration [g/L] 
Nickel(II)sulfat Hexahydrat 0,1 
Kobalt(II)chlorid Hexahydrat 0,1 
Borsäure 0,1 
Kaliumjodid 0,1 
Natriummolybdat Dihydrat 0,1 
 
2.5.6 Fermentation im 5-L Maßstab 
Die Fermentation von H. polymorpha im 5-L Maßstab wurde in einem 5-L Biobench 
Reaktor der Firma Applikon (Schiedam, Niederlande) durchgeführt. Zur Vorbereitung der 
Fermentation wurde zunächst die pH Elektrode einer Zweipunktkalibrierung bei pH 4,0 und 
pH 7,0 unterzogen. Dann wurden 3 L Medium in den Reaktor gefüllt, in denen die 
hitzeunempfindlichen Substanzen des Syn6 Mediums (2.5.5) und Glukose gelöst waren und 
der Reaktor 20 min bei 121 °C sterilisiert. Anschließend wurden Zugabeflaschen mit 
silikonhaltiger Antischaumlösung, 8 % (v/v) Ammoniaklösung und 50 % (w/v) 
Glukoselösung steril an den Reaktor angeschlossen. Über eine sterile Schlauchverbindung 
wurden nun 140 mL der steril filtrierten hitzelabilen Substanzen des Syn6 Mediums in den 
Reaktor gefüllt und der pH-Wert durch Zugabe von Ammoniak auf pH 6,0 eingestellt. Dann 
wurden manuell einige Tropfen des Antischaummittels in den Reaktor dosiert und die 
Material und Methoden 
41 
Sauerstoffsonde wurde unter Prozessbedingungen (2 vvm, 37 °C, 1000 U/min) einer Ein-
punktkalibrierung unterzogen. Hierbei wurde nach Sättigung des Fermentationsmediums 
mit Sauerstoff eine Gelöstsauerstoffkonzentration von 100 % definiert. Durch Animpfen des 
Reaktors mit 350 mL einer Vorkultur wurde der Prozess bei einer Anfangsglukose-
konzentration von 25 g/L gestartet. Da alle 5-L Fermentationen im Zulaufverfahren 
(fedbatch) betrieben wurden, lässt sich die Fermentation regelungstechnisch in zwei 
Abschnitte unterteilen. Im ersten Abschnitt wurde die vorgelegte Glukose durch die 
Organismen verbraucht und Zellmasse gebildet. Die dabei auftretende Ansäuerung des 
Kulturmediums wurde durch automatische Zugabe des pH-Stellmittels Ammoniak 
kompensiert und so der pH-Wert konstant auf 6,0 geregelt. Da die Glukose zu Beginn der 
Fermentation im Verhältnis zu der noch geringen Biomassekonzentration im Überschuss 
vorlag, konnten die Organismen unbegrenzt wachsen. Während dieser Phase sank die 
Gelöstsauerstoffkonzentration (dO2) ab. Nachdem die gesamte Glukose verbraucht wurde, 
sank die Atmungsrate der Organismen ab und die Gelöstsauerstoffkonzentration stieg steil 
an. Damit war das Ende des ersten Fermentationsabschnittes erreicht.  
Im zweiten Abschnitt wurde eine 50 %ige (w/v) Glukoselösung zudosiert. Hierzu 
wurde die Steuereinheit ADI 1030 so programmiert, dass bei Überschreitung eines dO2-
Sollwertes die Glukosepumpe aktiviert wurde. Bei allen Fermentationen, die der Produktion 
von rHSA in der Hefe H. polymorpha dienten, wurde ein dO2-Sollwert von 60 % gewählt. 
Auf diese Weise wurde das Wachstum der Hefezellen limitiert und gleichzeitig die 
Expression von rHSA aktiviert. Die Expression von rHSA war abhängig von der 
Glukosekonzentration und wurde dann aktiviert, wenn die Glukosekonzentration unter eine 
gewisse Derepressionsschwelle sank. Durch die sauerstoffgesteuerte Fütterung wurde nur 
soviel Glukose dazugegeben, wie die Hefezellen auch verbrauchten. Auf diese Weise 
konnte die Glukosekonzentration im Medium sehr gering gehalten werden. Durch diese Art 
der Prozessführung wuchs die Biomasse bis zu einer Konzentration von 60 g/L 
Trockenmasse kontinuierlich an und das durch die Hefezellen sekretierte rHSA wurde im 
Medium akkumuliert.  
2.5.7 Normalisierung von Fermentationsdaten 
Die gravimetrische Bestimmung der Biotrockenmasse (siehe Kapitel 2.5.3) bezog 
sich auf die Fermentationssuspension. Zur besseren Vergleichbarkeit von Daten innerhalb 
der fedbatch-pro® Anlage, wurden die im Fermentationsüberstand ermittelten rHSA-
Konzentrationen (siehe Kapitel 2.2.5) auf die Fermentationssuspension umgerechnet. Diese 
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Umrechnung erfolgte unter Berücksichtigung des Volumenanteils der Biomasse an der 
Fermentationssuspension. In mehreren Versuchen wurde ermittelt, dass eine 
Trockengewichtskonzentration von 1 g/L einem Volumen von 2,8 mL Zellfeuchtmasse 
entsprach. Beide Konzentrationsangaben wurden darüber hinaus auf das Anfangsvolumen 
bezogen, um Volumenunterschiede in den einzelnen Kolben zu kompensieren, die durch 
unterschiedliche Dosiervolumina von pH-Stellmittel und Kohlenstoffquelle sowie 
unterschiedliche Verdunstungsraten verursacht wurden (siehe Gleichung 2-5 und Gleichung 
2-6). 
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tS
nP  normalisierte rHSA-Konzentration in der Fermentationssuspension zum Zeitpunkt t 
[mg/L] 
tnX  normalisierte Zelltrockenmasse in der Fermentationssuspension zum Zeitpunkt t[g/L] 
tÜ
P  rHSA-Konzentration im Fermentationsüberstand zum Zeitpunkt t [mg/L] 
tX  Zelltrockenmasse in der Fermentationssuspension zum Zeitpunkt t [g/L] 
tV  Arbeitsvolumen zum Zeitpunkt t [L] 
0V  Arbeitsvolumen zu Beginn der Fermentation [L] 
Vk  Umrechnungsfaktor 0,0028 zur Umrechnung von Trockenmasse in Volumen [L/g] 
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3 Ergebnisse und Diskussion 
3.1 Entwicklung einer Fermentationsstrategie zur 
Parallelkultivierung von Hansenula polymorpha 
3.1.1 Optimierung der stirrer-pro® Kolben 
Im Auslieferungszustand verfügten die stirrer-pro® Kolben der fedbatch-pro® 
Anlage lediglich über eine Kopfraumbelüftung. Das bedeutet, Luft wurde über einen 
Sterilfilter in die Gasphase der Kolben eingeleitet und über einen sterilen Filter wieder 
abgeleitet. Da Sauerstoff mittels Diffusion in die Kulturbrühe geleitet wird, wurde somit nur 
eine relativ geringe Oberfläche für den Eintrag von Sauerstoff genutzt. Zur Verbesserung 
der Sauerstofftransferrate wurden drei submerse Belüfter getestet. Durch Einblasen von Luft 
bei gleichzeitiger Zerschlagung durch den Rührer, wird die Oberfläche der Luftblasen 
vergrößert und somit auch die Diffusionsfläche für den Sauerstoff.  
Zur Untersuchung des Einflusses verschiedener Belüfter auf den Sauerstoffeintrag in 
die Flüssigkeit wurden drei Belüfter in die stirrer-pro® Kolben eingebaut und mit dem 
vorliegenden System der Kopfraumbelüftung verglichen. Alle Belüfter bestanden aus einem 
Metallrohr, das in die Flüssigkeit hineinragte und mit zwei verschiedenen Endstücken 
ausgestattet war. Zum einen war ein Sintermetall durch eine Verschraubung an dem 
Metallrohr befestigt worden und zum anderen war das Metallrohr gebogen und mit Löchern 
auf der Unterseite versehen worden. Ein Belüfter bestand lediglich aus einem geraden 
Metallrohr, das in die Flüssigkeit eintauchte (siehe Abb. 3-1).  
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Abb. 3-1: verschiedene Belüfter für den stirrer-pro® Kolben 
Verschiedene Belüfter wurden in die stirrer-pro® Kolben eingebaut und auf den Einfluss auf die 
Sauerstofftransferrate hin untersucht. (A): Submers Belüftung mittels eines gebogenen Metallrohres mit 
Löchern auf der Unterseite, einem Ringbelüfter. (B): Submers Belüftung mittels eines Sinterelementes. 
(C): Submers Belüftung mittels eines geraden Metallrohres. (D): Kopfraumbegasung in die Gasphase des 
Kolbens (Auslieferungszustand der Anlage).  
 
Zum Maß für den Sauerstoffeintrag wurde der volumetrische Sauerstoff-
transferkoeffizient mittels der in Kapitel 2.3.1 beschriebenen Einschaltmethode ermittelt. Da 
bei dieser Untersuchung die relativen Unterschiede zwischen den einzelnen Belüftern im 
Vordergrund standen, wurde destilliertes Wasser benutzt. Je geringer die Salzkonzentration 
in einem Medium ist, desto höher ist die Sauerstofflöslichkeit. Aus diesem Grund sollten 
Unterschiede zwischen den Belüftern deutlich erkennbar sein.  
Es stellte sich heraus, dass der Belüfter mit dem Metallsinterelement (siehe Abb. 
3-1, B) den höchsten kLa-Wert von 132,4 · h-1 erzielte. Der Ringbelüfter mit Löchern auf der 
Unterseite erzielte den zweithöchsten kLa-Wert von 130,5 · h-1 gefolgt von dem geraden 
Metallrohr, das einen kLa-Wert von 109,9 · h-1 erzielte. Der kLa-Wert, der bei der 
Kopfraumbelüftung gemessen wurde, unterschied sich mit 49,8 · h-1 deutlich von den kLa-
Werten mit Einblaselementen. Der Grund hierfür ist die höhere Diffusionsfläche, die bei 
den submersen Belüftern durch die Zerschlagung der Luftblasen entsteht. Die Unterschiede 
der kLa-Werte der einzelnen submersen Belüfter lassen sich durch die Größe der 
entstehenden Luftblasen erklären.  
Ein Nachteil der Belüftung mittels des Metallsinterelementes bestand darin, dass es, 
besonders bei der Verwendung komplexer Nährmedien, zu einer erhöhten Schaumbildung 
kam. Da die fedbatch-pro® Anlage über keine geregelte Schaumkontrolle, wie z. B. einer 
Levelsonde verfügte, sollte eine Schaumbildung möglichst vermieden werden. Aus diesem 
Grund wurde der Ringlüfter mit Löchern auf der Unterseite als bester Belüfter identifiziert 
und in allen stirrer-pro® Kolben eingebaut. Die Ringbelüfter wurden von Mitarbeitern der 
mechanischen Werkstatt der RWTH-Aachen hergestellt.  
A DCB
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Da die Einschaltmethode eine vergleichsweise ungenaue Methode der kLa-Wert 
Bestimmung darstellt und nur dem Vergleich verschiedener Belüfter diente, wurden in 
einem weiteren Versuch die kLa-Werte der stirrer-pro® Kolben mit Hilfe der in Kapitel 
2.3.2 beschriebenen Sulfitverbrauchsmethode bestimmt. Im Unterschied zur 
Einschaltmethode wurde hierbei eine Temperatur von 37 °C gewählt und auf sterile 
Abluftfilter verzichtet. Da die fedbatch-pro® Anlage nur über 4 Sauerstoffsonden verfügte, 
wurden in den übrigen 12 Kolben „Dummy“-Sauerstoffsonden (Metallstäbe) eingebaut, um 
einheitliche Strömungsverhältnisse zu schaffen (siehe Kapitel 2.1.5.1 und 3.6.3.1). Der 
Versuch wurde mit allen 16 stirrer-pro® Kolben durchgeführt und es wurde eine 
durchschnittliche Sauerstofftransferrate mit einem Mittelwert von 
35,5 mmol/L/h ± 2,6 mmol/L/h gemessen. Diese Sauerstofftransferrate entspricht unter den 
in Kapitel 2.3.2 beschriebenen Bedingungen für das Sulfitsytem einem kLa-Wert von 
239 · h-1. Dieser Wert weicht stark von dem mit der Einschaltmethode ermittelten kLa-Wert 
von 130,5 · h-1 ab und zeigt, dass verschiedene Meßmethoden zu unterschiedlichen 
Ergebnissen führen können. Da der mittels der Sulfitverbrauchsmethode ermittelte kLa-Wert 
von 239 · h-1 nicht nur innerhalb eines 16fach Versuches mit einer geringen Abweichung 
von 7,3 % reproduziert werden konnte, sondern auch in einem weiteren unabhängigen 
Versuch (Daten nicht gezeigt), wurde der kLa-Wert von 239 · h-1 als Maßstab für die stirrer-
pro® Kolben festgelegt. Bei dem Vergleich des im stirrer-pro® Kolben ermittelten kLa-
Wertes mit Literaturwerten anderer Bioreaktoren (Tabelle 3-1) fällt auf, dass der stirrer-
pro® Kolben einen geringeren KLa-Wert aufweist als Rührkesselreaktoren (mit kLa-Werten 
von bis zu 2650 h-1), jedoch einen höheren KLa-Wert als Schüttelkolben (mit kLa-Werten 
von bis zu 200 h-1).  
Tabelle 3-1: Typische kLa-Werte für verschiedene Bioreaktoren (Dellweg 1987) 
Bioreaktortyp kLa [h-1] 
Optimierter stirrer-pro® Kolben 239 
Schüttelkolben 8 – 200 
Rührkesselreaktor 325 – 2650 
Blasensäule 140 
Druckschlaufenreaktor 400 
Tropfkörper 350 
Air-Lift-Schlaufenreaktor 350 
Siebboden-Reaktor <1000 
Paddelrad-Reaktor 1000 
 
Durch die Zufuhr von reinem Sauerstoff anstelle von Druckluft könnte der 
Sauerstoffeintrag in das Medium weiter verbessert werden. 
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3.1.2 Entwicklung einer robusten Fermentationsstrategie 
Die in dieser Arbeit untersuchte 16-fach fedbatch-pro® Anlage verfügte im 
Gegensatz zu herkömmlichen Rührkesselreaktoren nur über wenige Regelkreise. So konnte 
der pH-Wert in jedem Kolben über eine pH-Elektrode aufgezeichnet und mit Hilfe eines 
pH-Stellmittels geregelt werden. Die Temperatur der Wasserbäder, in dem sich die stirrer-
pro® Kolben befanden, wurde über in die Wasserbäder eingehängte Thermostaten geregelt. 
Die Gelöstsauerstoffkonzentration konnte im Gegensatz dazu nicht geregelt, sondern 
lediglich in 4 Kolben aufgezeichnet werden. Die Steuerung der Gelöstsauerstoff-
konzentration konnte somit nur manuell über die Zufütterungsrate erfolgen und z. B. nicht 
automatisch über die Rührergeschwindigkeit, den Gehalt an Sauerstoff in der Zuluft oder 
über die Zugabe von Substrat. Außerdem verfügte die fedbatch-pro® Anlage weder über 
einen Rückluftkühler, der das Verdunsten von Flüssigkeit aus den Kolben verhindern soll 
noch über eine Füllstandskontrolle, bei der durch Zugabe von Antischaummittel die 
Schaumbildung während einer Fermentation kontrolliert werden kann. Da die 
Möglichkeiten des Eingreifens und des Kontrollierens der Fermentationsprozesse in der 
fedbatch-pro® Anlage sehr begrenzt waren, wurde eine Fermentationsstrategie für die 
parallele Kultivierung von Bakterien und Hefen entwickelt, bei der die Notwendigkeit des 
Eingreifens in den Prozess minimiert und die Regelung vereinfacht wurde.  
Kontrolle des Arbeitsvolumens durch Belüftung und Zudosierung 
Die Optimierung eines Fermentationsprozesses zur Produktion eines rekombinanten 
Proteins ist abhängig von vielen verschiedenen Faktoren, die teilweise sehr spezifisch für 
einzelne Organismen und rekombinante Proteine sind. So haben z. B. Temperatur und pH-
Wert einen großen Einfluss auf das Wachstum und die Produktbildung und müssen immer 
auf den einzelnen Organismus abgestimmt werden. Es gibt jedoch auch Faktoren, die 
unabhängig von den zu fermentierenden Organismen sind, bzw. die universell für alle 
Organismen gelten. So spielt die Veränderung des Arbeitsvolumens im Laufe einer 
Fermentation eine wesentliche Rolle, besonders bei der Parallelkultivierung im kleinen 
Maßstab. Durch die Veränderung des Arbeitsvolumens verändern sich auch die 
Konzentrationsverhältnisse von Substrat, Zellmasse und Produkt. Besonders bei parallelen 
Versuchsansätzen erschweren somit unterschiedliche Arbeitsvolumina die Auswertung und 
führen zu einer größeren Ungenauigkeit der gewonnenen Daten. Die Veränderung des 
Arbeitsvolumens ist abhängig von der Verdunstungsrate und der Zudosierungsrate von pH-
Stellmittel und Substratlösung. Die in dieser Arbeit untersuchte 16-fach fedbatch-pro® 
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Anlage verfügte weder über einen Zuluftbefeuchter noch über einen Abluftkühler und somit 
war ein kontinuierlicher Flüssigkeitsverlust aus dem Fermentationsmedium zu verzeichnen. 
In Abb. 3-2 sind Verdunstungsraten bei verschiedenen Temperaturen und Belüftungsraten 
dargestellt.  
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Abb. 3-2: Einfluss von Temperatur und Belüftungsrate auf die Verdunstungsrate im stirrer-pro® 
Kolben. Die Verdunstungsraten wurden durch Interpolation der Differenz des Anfangs- und Endvolumens 
unter Berücksichtigung der Probenahme und des Zulaufes von Substratlösungen berechnet. In Diagramm A ist 
der Einfluss der Temperatur auf die Verdunstungsrate im stirrer-pro® Kolben bei einer Belüftungsrate von 
4 mL/mL/min dargestellt (?): Mit zunehmender Temperatur steigt die Verdunstungsrate. In Diagramm B ist 
der Einfluss der Belüftungsrate auf die Verdunstungsrate im stirrer-pro® Kolben bei einer Temperatur von 
30 °C dargestellt (?). Die Fehlerbalken stellen die Standardabweichungen zwischen Mehrfachansätzen dar. In 
Diagramm A: Bei 22 °C 4 Ansätze, bei 30 °C 20 Ansätze, bei 37 °C 97 Ansätze, bei 45 °C 8 Ansätze. In 
Diagramm B: Bei 1 vvm 37 Ansätze, bei 4 vvm 20 Ansätze und bei 6 vvm 8 Ansätze.  
 
Der durch die Verdunstung auftretende Flüssigkeitsverlust wurde dadurch 
kompensiert, dass das pH-Stellmittel und die Kohlenstoffquelle – anders als bei 
Fermentationen im großen Maßstab – in verdünnten Lösungen dazugegeben wurden. Als 
pH-Stellmittel wurde eine 8 % ige (v/v) Ammoniaklösung verwendet und als 
Kohlenstoffquelle eine 25 % ige (w/v) Glukoselösung bzw. eine 25 % ige (w/v) 
Glyzerinlösung. Auf diese Weise konnte die verdampfte Flüssigkeit durch das zusätzliche 
Angebot an Flüssigkeit in den Substratlösungen in etwa ersetzt werden. Die Belüftungs- und 
Fütterungsraten wurden also so gewählt, dass eine für den Bioprozess optimale Menge an 
Kohlenstoff bereitgestellt wurde und gleichzeitig das Arbeitsvolumen möglichst konstant 
gehalten wurde. In Abb. 3-3 ist der Verlauf des Arbeitsvolumens und der Gelöstsauserstoff-
konzentration als Mittelwert von drei verschiedenen Fermentationen dargestellt.  
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Abb. 3-3: Entwicklung des Arbeitsvolumens und der Sauerstoffkonzentration im stirrer-pro® Kolben.
 In dieser Abbildung sind die Mittelwerte der Arbeitsvolumina (gestrichelte Linie) und der Gelöst-
sauerstoffkonzentrationen (durchgezogene Linie) aus drei Fermentationen im stirrer-pro® Kolben dargestellt. 
Es wurden die Hansenula-Klone 56-1, CP 15-8 und PDI 1-10 kultiviert (2.1.7). Die mittlere Abweichung vom 
Mittelwert betrug bei den dO2-Werten 37 % und bei den Arbeitsvolumina 1 %. Prozessparameter aller 
Fermentationen: 37 °C, 4 vvm, 1000 U/min, Glukosezufuhrrate: 2 mL/h, gemittelte Verdunstungsrate: 
2,1 mL/h ± 0,1 mL/h, gemittelte Ammoniakzufuhrrate: 0,16 mL/h ± 0,02 mL/h.  
 
In dem Beispiel in Abb. 3-3 ist zu erkennen, dass das gemittelte Arbeitsvolumen 
innerhalb der ersten 15 h um 10 % abnahm. Dies war darauf zurückzuführen, dass in der 
batch-Phase keine Glukose zugeführt wurde, sondern lediglich Ammoniak zur pH-
Regelung, und sich somit die Verdunstungsrate mit einem Mittelwert von 2,1 mL/h ± 
0,1 mL/h zu Beginn stärker auf das Arbeitsvolumen ausgewirkt hat. Nach 15 h wurde in 
allen Kolben eine Glukosezufuhr mit einer Rate von 2 mL/h gestartet. Die gemittelte 
Ammoniakzufuhrrate betrug 0,16 mL/h ± 0,02 mL/h. Verdunstungsraten und Glukose- 
sowie Ammoniakzufuhrraten waren somit in etwa gleich groß und die Arbeitsvolumina in 
den drei Fermentationen konnten konstant gehalten werden. Die in dem Diagramm zu 
erkennenden abrupten Absenkungen des gemittelten Arbeitsvolumens waren auf die 
Probenahme zu diesen Zeitpunkten zurückzuführen.  
Anfangsarbeitsvolumen 
Als optimales Anfangsarbeitsvolumen der stirrer-pro® Kolben konnte in diesem 
Zusammenhang ein Volumen von 250 mL ermittelt werden. Bei diesem Arbeitsvolumen 
waren alle Sonden und der submerse Belüfter in die Flüssigkeit eingetaucht, die 
Probenahme konnte mit einer herkömmlichen G25-Kanüle durchgeführt werden und der 
Magnetrührer zeigte zuverlässige Rühreigenschaften. 
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Magnetrührer 
Des Weiteren konnte die Zuverlässigkeit der Magnetrührer verbessert werden. Nach 
28 Fermentationszyklen in der fedbatch-pro® Anlage wurde ein gehäuftes Ausfallen von 
einzelnen Magnetrührern beobachtet. Da Magnete durch Erhitzen an Magnetkraft verlieren, 
konnte die Hitzesterilisation der stirrer-pro® Kolben als Ursache für die Ausfälle 
identifiziert werden. Da alle Kolben nach den Fermentationen zusätzlich hitzesterilisiert 
wurden, um die Hefeorganismen zu inaktivieren, führten insgesamt 56 Autoklavierzyklen 
zu einer deutlichen Schwächung der Magnetkraft. Die Magnetrührstäbe wurden daraufhin 
gegen neue ersetzt und somit die Zuverlässigkeit der Magnetrührer erhöht. Um eine 
dauerhafte Zuverlässigkeit der Magnetrührer zu garantieren, wird hier empfohlen, die 
Magnetrührstäbe in einem Intervall von 25 Fermentationszyklen gegen neue zu ersetzen.  
Antischaummittel 
Zur Minimierung der Schaumbildung wurde zu Beginn eines jeden Versuches 1 mL 
eines 1:10 verdünnten und hitzesterilisierten Antischaummittels (Silikonlösung, Roth) zum 
Fermentationsmedium dazugegeben. Bei der Bildung von Schaum während der 
Fermentation wurde über eine Spritze manuell 1 mL dieser verdünnten Antischaumlösung 
in den Kolben gespritzt. Durch Verwendung der verdünnten Lösung konnte die 
Gesamtmenge an eingesetztem Antischaummittel reduziert und somit auch der negative 
Einfluss des Antischaummittels auf die Sauerstofftransferrate vermindert werden.  
Anfangskonzentration der Kohlenstoffquelle 
Als optimale Anfangskonzentration der verwendeten Kohlenstoffquelle (Glukose 
bzw. Glyzerin) wurde eine Konzentration im Bereich von 20 g/L bis 25 g/L ermittelt. Mit 
dieser Konzentration an Kohlenstoffquelle konnte erreicht werden, dass die in der 
Anwachsphase gebildete Zellmasse nur so weit zunahm, dass sie noch ausreichend mit 
Sauerstoff versorgt werden konnte und keine Sauerstofflimitierung auftrat (siehe Beispiel in 
Abb. 3-4 mit 20 g/L Glyzerin zu Beginn der Fermentation). 
Zufütterung 
Die Steuerung der Zufütterung erfolgte manuell und richtete sich nach der Gelöst-
sauerstoffkonzentration. Nachdem in der Anwachsphase die vorgelegte Kohlenstoffquelle 
verbraucht wurde, sank die metabolische Aktivität der Hefen und die 
Gelöstsauerstoffkonzentration stieg an. Daraufhin wurde die manuelle Zufütterung gestartet. 
Um eine möglichst gute Derepression des FMD-Promotors zu garantieren, wurde die 
Fütterungsrate manuell so eingestellt, dass die Gelöstsauerstoffkonzentration einen 
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möglichst linearen Verlauf in Höhe von ca. 60 % aufwies. Dadurch konnte gewährleistet 
werden, dass die Konzentration der Kohlenstoffquelle limitierend war.  
In Abb. 3-4 ist der Verlauf der Gelöstsauerstoffkonzentration und der Zulaufmenge 
an Glyzerin beispielhaft für eine fedbatch Kultivierung dargestellt.  
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Abb. 3-4: Manuelle Steuerung des Glyzerinzulaufes anhand der Gelöstsauerstoffkonzentration im 
stirrer-pro® Kolben. In diesem Diagramm ist der typische Verlauf der Gelöstsauerstoffkonzentration bei 
der fedbatch Kultivierung von H. polymorpha FMD-HSA 56-1 dargestellt. Die Steuerung der Zulaufmenge an 
25 % (w/v) Glyzerinlösung (gestrichelte Linie) wurde anhand der Gelöstsauerstoffkonzentration (dO2, 
durchgezogenen Linie) manuell durchgeführt und entsprach einer Zulaufrate von 1,5 g/L/h. Die Pfeile geben 
die Dauer der Anwachsphase auf Glyzerin (1) und der Glyzerinzulaufphase (2) an. In diesem Versuch wurde 
eine Menge von 20 g/L Glyzerin zu Beginn eingesetzt. 
 
In der oben genannten Fermentation in Abb. 3-4 wurde nach dem Austesten von 
verschiedenen Fütterungsraten nach 46,5 h eine konstante Fütterungsrate von 1,5 g/L/h 
Glyzerin manuell eingestellt, die über den gesamten Verlauf der Fermentation aufrecht-
erhalten wurde. Dadurch konnte die Gelöstsauerstoffkonzentration konstant bei ca. 60 % 
gehalten werden.  
3.2 Optimierung der Fermentationsstrategie für die 
Herstellung von rHSA 
Nachdem eine robuste Fermentationsstrategie zur Kultivierung der Hefe 
H. polymorpha entwickelt werden konnte, wurde im Folgenden die Fermentationsstrategie 
zur Herstellung von rekombinantem humanem Serumalbumin (rHSA) mit dem Hefestamm 
H. polymorpha FMD-HSA 56-1 (2.1.7) untersucht. Es wurden hierbei die optimalen 
Reaktionsbedingungen sowohl zum Wachstum dieses Hefestammes als auch zur Produktion 
von rHSA ermittelt.  
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3.2.1 Einfluss von pH-Wert und Temperatur auf Wachstum und 
Sekretion von rHSA 
Der pH-Wert und die Temperatur gehören zu den wichtigen Parametern bei der 
Prozessoptimierung. Sie haben großen Einfluss auf das Wachstum von Mikroorganismen 
und die Expression des Zielgens sowie auf die Stabilität des Produktes in dem 
Fermentationsmedium. Ziel der Prozessoptimierung ist es, die pH-Wert- und Temperatur-
optima für das Wachstum und die Produktbildung zu ermitteln und anschließend die 
Prozessparameter so zu kombinieren, dass die höchste Produktivität erzielt wird. In vielen 
Fällen unterscheiden sich die Optima für das Wachstum von denen der Produktbildung. 
Man muss daher oft einen Mittelweg zwischen beiden Optima wählen, um am Ende die 
höchste Produktausbeute zu erhalten.  
3.2.1.1 Bestimmung des pH-Optimums für die Stabilität von rHSA 
Der pH-Wert hat einen großen Einfluss auf die Stabilität von Proteinen. Proteine 
bestehen aus Aminosäuren, deren Seitenketten mit anderen Aminosäureresten in 
Wechselwirkung treten können. Dadurch entsteht eine 3-D Struktur, die die Funktion und 
die Stabilität von Proteinen begünstigt. In Abhängigkeit des pH-Wertes werden nun 
Wechselwirkungen, wie z. B. die Bildung von Disulfidbrücken gefördert oder gehemmt und 
dadurch die Stabilität von Proteinen beeinflusst.  
Der pH-Wert hat jedoch nicht nur Einfluss auf die Stabilität der Proteine, sondern 
auch auf die Aktivität von Abbauenzymen wie z.B. Proteasen, die während einer 
Kultivierung aus den Zellen in das Kulturmedium abgegeben werden können. Aus diesem 
Grund ist es entscheidend, den Einfluss verschiedener pH-Werte auf die Stabilität des 
Zielproteins unter den Bedingungen zu testen, die auch während der Kultivierung auftreten. 
Hinzukommt, dass die Salzkonzentration im Medium auch die Stabilität des Proteins 
beeinflusst. Aus diesem Grund wurden Versuche zur Ermittlung des pH-Optimums für 
rHSA im Fermentationsüberstand durchgeführt. 
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Abb. 3-5: Einfluss des pH-Wertes auf die Stabilität von rHSA im Fermentationsüberstand. Nach der 
Kultivierung von H. polymorpha FMD-HSA 56-1 bei 30 °C und pH 6,0 im 4-L Maßstab wurde der 
Fermentationsüberstand mit NaOH und HCl auf pH-Werte von pH 3 bis pH 9,5 eingestellt und nach 48 h 
Inkubationszeit bei 4 °C mittels SDS-PAGE (2.2.2) analysiert. Es wurden 8 µL Probe auf das Gel aufgetragen 
und anschließend die Proteinbanden mittels Coomassie-Färbung (2.2.2) sichtbar gemacht. M: Längenmarker. 
 
Die Ergebnisse der in Abb. 3-5 dargestellten SDS-PAGE zeigen, dass die Stabilität 
von rHSA unterhalb eines pH-Wertes von pH 4,5 stark abnimmt. Oberhalb von pH 4,5 
scheint die Stabilität von rHSA bis zu einem pH-Wert von pH 9,5 konstant zu bleiben, 
wobei die Intensität der Hauptproteinbande in der Höhe von 66,5 kDa im Bereich von 
pH 4,5 und pH 7,0 am höchsten ist. Dieser Versuch wurde im Fermentationsmedium 
durchgeführt und nicht in Puffersystemen, die einen optimalen pK-Wert für die jeweilig 
eingestellten pH-Werte besaßen. Da die pH-Werte nicht in Echtzeit aufgezeichnet wurden, 
ist es durchaus möglich, dass sich die einzelnen pH-Werte bei der 48 h dauernden Lagerung 
bei 4 °C geringfügig veränderten. Durch die deutliche Abnahme der Bandenintensität im 
Gel unterhalb von pH 4,5 lieferte dieser Versuch jedoch wichtige Erkenntnisse, die in 
nachfolgenden Fermentationsversuchen weiter untersucht wurden.  
Aufbauend auf den oben genannten Versuch wurden nun Fermentationsversuche mit 
der fedbatch-pro® Anlage durchgeführt, um den Einfluss des pH-Wertes und der 
Temperatur auf die Sekretion von rHSA in den Kulturüberstand zu untersuchen. In diesen 
Versuchen wurde der Hansenula-Klon FMD-HSA 56-1 sowie die supertransformierten 
Hansenula-Klone CNE 5-10, PDI 1-10 und CP 15-8 (siehe Kapitel 2.1.7) kultiviert. Es 
wurden hierbei nicht alle Bedingungen für jeden Hefeklon einzeln getestet, sondern 
durchaus Ergebnisse einzelner Klone auf die anderen übertragen. Auch wurde nicht jeder 
pH-Wert bei jeder Temperatur getestet. Selbst bei der Möglichkeit, 16fach parallele 
Versuche durchführen zu können, würde dies zu viel Zeit in Anspruch nehmen und im 
Rahmen dieser Arbeit die Kosten für den erhaltenen Nutzen nicht rechtfertigen. Durch meist 
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einstufig faktorielle Versuchsplanung wurde jeweils nur eine Komponente verändert und 
der Einfluss dieser Veränderung auf das Wachstum und die Expression bei ansonsten gleich 
bleibenden Bedingungen im Doppelansatz getestet. Abb. 3-6 zeigt die nach 141 h 
Kultivierung des H. polymorpha Klons 56-1 auf Syn6 Medium bei 30 °C und Glyzerin als 
Kohlenstoffquelle nachweisbaren Mengen an rHSA und Trockenzellmasse bei 
verschiedenen pH-Werten. 
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Abb. 3-6: Sekretion von rHSA in Hansenula-Klon 56-1 bei 30 °C und verschiedenen pH-Werten auf 
Glyzerin. Die Menge an sekretiertem rHSA im Medium wurde mittels ELISA bestimmt (2.2.5). Das 
Trockengewicht wurde gravimetrisch bestimmt (2.5.3). Alle Konzentrationsangaben sind auf das jeweils 
aktuelle Volumen der Fermentationssuspension bezogen und sind hinsichtlich des Anfangsvolumens 
normalisiert worden (2.5.7). Fehlerbalken stellen die Standardabweichung von Doppelansätzen dar. 
 
Die Ergebnisse zeigen, dass bei pH 6,0 mit 177,2 mg/L ± 30,7 mg/L eine deutlich 
höhere Akkumulation von rHSA im stirrer-pro® Kolben nachweisbar war als bei den 
anderen untersuchten pH-Werten. Die geringste Menge an rHSA mit 18,9 mg/L ± 8,8 mg/L 
wurde bei pH 5,0 nachgewiesen. Die höchste Trockengewichtskonzentration von 88,3 g/L ± 
6,6 g/L konnte bei pH 6,0 nachgewiesen werden, bei pH 4,5 hingegen nur eine 
Trockengewichtskonzentration von 61,5 g/L ± 10,4 g/L. Der Unterschied zwischen maximal 
und minimal erzielter Trockengewichtskonzentration bei den verschiedenen pH-Werten ist 
mit 30 % deutlich geringer als im Vergleich zu den Unterschieden der rHSA 
Konzentrationen von 89 %. Somit sind die Unterschiede der rHSA Konzentrationen nicht 
auf unterschiedliche Biomassekonzentrationen zurückzuführen, sondern auf die 
unterschiedlichen Fermentationsbedingungen. Die Daten der ermittelten rHSA 
Konzentrationen zeigen jedoch besonders bei pH 5,5 eine hohe Abweichung im 
Doppelansatz. Der berechnete Mittelwert von 35,2 mg/L rHSA bei pH 5,5 weist eine 
Standardabweichung von 35,3 mg/L auf. Der bei pH 5,5 berechnete Mittelwert der 
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Trockengewichtskonzentration von 74,9 g/L weist jedoch nur eine Standardabweichung von 
3,4 g/L auf. Diese Unterschiede innerhalb von Doppelansätzen zeigen, dass die Bildung von 
Biomasse einem weitaus robusteren Mechanismus unterliegt als die Sekretion von rHSA.  
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Abb. 3-7: Fermentation von Hansenula-Klon 56-1 bei pH 5,5 und 30 °C im stirrer-pro® Kolben.
 Beispielhaft für alle Kolben ist hier der genaue Fermentationsverlauf dargestellt.  
 
Im Anschluss daran wurden Fermentationen in der fedbatch-pro® Anlage 
durchgeführt, bei denen neben pH 6,0 auch pH-Werte oberhalb von 6,0 untersucht wurden. 
Aufgrund des physiologischen pH-Wertes zwischen 7,3 und 7,4 im menschlichen Blut 
wurde vermutet, dass sich diese pH-Werte positiv auf die Sekretion von rHSA in das 
Fermentationsmedium auswirken könnten. Abb. 3-8 zeigt die nach 84 h Kultivierung des 
Hansenula-Klons CNE 5-10 auf Syn6 Medium bei 37 °C respektive 45 °C und Glukose als 
Kohlenstoffquelle nachweisbaren Mengen an rHSA und Trockenzellmasse bei 
verschiedenen pH-Werten.  
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Abb. 3-8: Sekretion von rHSA nach 84 h in Hansenula-Klon CNE 5-10 bei 37°C respektive 45°C und 
verschiedenen pH-Werten auf Glukose. Die Menge an sekretiertem rHSA im Medium wurde mittels 
ELISA bestimmt (2.2.5). Das Trockengewicht wurde gravimetrisch bestimmt (2.5.3). Alle 
Konzentrationsangaben sind normalisiert worden (2.5.7). Fehlerbalken stellen die Standardabweichung von 
Doppelansätzen dar. Bei 37°C stellt der Fehlerbalken bei pH 6,5 die Standardabweichung von 
Dreifachansätzen dar. Der Versuch bei 37°C und pH 7,5 wurde nur in einem Einzelansatz durchgeführt.  
 
Die Ergebnisse der Kultivierung bei 37 °C zeigen, dass bei pH 6,0 mit 478,9 mg/L ± 
51,2 mg/L eine deutlich höhere Akkumulation von rHSA im stirrer-pro® Kolben stattfindet 
als bei den anderen untersuchten pH-Werten. Bei pH 6,5 wurde ein Dreifachansatz 
durchgeführt und ergab einen Mittelwert von 147 mg/L ± 221 mg/L rHSA. Bei pH 7,0 
konnte im Doppelansatz lediglich eine rHSA Konzentration von 5,6 mg/L ± 2,0 mg/L 
nachgewiesen werden. Die Betrachtung der Trockengewichtsdaten macht aber deutlich, dass 
die geringe rHSA Konzentration bei pH 7,0 und pH 7,5 auch auf eine deutlich geringere 
Biomassebildung zurückzuführen ist.  
Die Ergebnisse der Kultivierung bei 45 °C zeigen, dass bei pH 6,0 mit 61,0 mg/L ± 
20,1 mg/L im Doppelansatz die höchste rHSA Konzentration nachweisbar war. Bei pH 6,5 
konnte nur eine rHSA Konzentration von 7,0 mg/L ± 9,9 mg/L im Doppelansatz 
nachgewiesen werden. Bei pH 6,5 wurde jedoch mit 12,3 g/L ± 17,4 g/L eine deutlich 
geringere Biomassekonzentration nach 84 h nachgewiesen als bei pH 6,0 mit 34,5 g/L ± 
4,8 g/L. Bei pH 7,0 und pH 7,5 zeigten die Hefen kein Wachstum und während der 
gesamten Fermentation konnte kein rHSA nachgewiesen werden.  
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Abb. 3-9: Fermentation von Hansenula-Klon CNE 5-10 bei pH 6,5 und 37 °C im stirrer-pro® Kolben.
 Beispielhaft für alle Kolben ist hier der genaue Fermentationsverlauf dargestellt.  
 
Bei den oben gezeigten Fermentationen der H. polymorpha Klone 56-1 und 
CNE 5-10 bei Temperaturen von 30°C, 37°C und 45°C konnten die höchsten rHSA 
Konzentrationen bei einem pH-Wert von 6,0 nachgewiesen werden. Diese Beobachtung 
wurde durch übereinstimmende Aussagen in einigen Literaturstellen bekräftigt. (Kang et al. 
2001) geben an, dass die Produktion von rHSA in der Hefe H. polymorpha DL-1 unter 
Verwendung des MOX-Promotors durch die Kultivierung bei pH 5,5 und pH 6,0 bei 37 °C 
verbessert werden konnte. (Kobayashi et al. 2000) zeigten, dass die hohe Degradationsrate 
von 660 mg HSA/L/h in P. pastoris bei pH 4,3 und 30 °C durch eine Erhöhung des pH-
Wertes auf pH 5,9 vermindert werden konnte. (Cox et al. 2000) schreiben, dass bei pH 6,5 
und 30 °C bei H. polymorpha unter Verwendung des MOX-Promotors 280 mg/L rHSA 
produziert werden konnten und mit dem PMA1-Promotor sogar 460 mg/L rHSA. (Kang et 
al. 2000) geben an, dass die Degradation von rHSA im Kulturüberstand von S. cerevisiae 
durch zellwandassoziierte Proteasen dadurch verhindert werden konnte, dass der pH-Wert 
von pH 4,5 auf pH 5,5 erhöht wurde.  
3.2.2 Einfluss von Art und Konzentration der Kohlenstoffquelle auf das 
Wachstum und die Sekretion von rHSA 
Die Art und die Konzentration der eingesetzten Kohlenstoffquelle spielt eine 
entscheidende Rolle für die Herstellung von rHSA in den hier untersuchten Hansenula-
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Klonen (2.1.7). Zum einen können verschiedene Kohlenstoffquellen unterschiedlich 
metabolisiert werden, was zu unterschiedlichem Wachstumsverhalten führt und zum 
anderen können verschiedene Kohlenstoffquellen die Expression des Zielgens 
unterschiedlich beeinflussen (Mayer et al. 1999).  
3.2.2.1 Batch-Verfahren 
Bei der Untersuchung des Einflusses von Glukose bzw. Glyzerin auf das Wachstum 
von Hefezellen im stirrer-pro® Kolben im batch Verfahren (siehe Abb. 3-10) konnte im 
Doppelansatz beobachtet werden, dass die Zellmasse von Hefezellen mit Glukose als 
Kohlenstoffquelle schneller zunahm als die Zellmasse von Hefezellen mit Glyzerin als 
Kohlenstoffquelle.  
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Abb. 3-10: Zellwachstum im stirrer-pro® Kolben in Abhängigkeit von der Kohlenstoffquelle im batch 
Ansatz. Die Trockengewichte wurden gravimetrisch bestimmt (2.5.3) und zeigen das Wachstum auf Glukose 
(?) und auf Glyzerin (?) als Kohlenstoffquelle. Es wurde der Hefestamm H. polymorpha FMD-HSA 56-1 
verwendet und auf einem Komplexmedium kultiviert (20 g/L Pepton, 10 g/L Hefeextrakt und 20 g/L Glukose 
bzw. 20 g/L Glyzerin). Die hier dargestellten Fermentationen wurden im batch Verfahren durchgeführt (30 °C, 
1000 U/min, 1 vvm, Anfangs pH-Wert von 5,3 ohne pH Regelung). Die Fehlerbalken stellen die Standard-
abweichung von Doppelansätzen dar.  
 
Mit Glyzerin als Kohlenstoffquelle konnten jedoch mit 12,5 g/L ± 0,2 g/L nach 44 h 
in etwa die doppelte Biomassekonzentrationen erreicht werden als mit 5,8 g/L ± 0,2 g/L 
nach 22 h mit Glukose als Kohlenstoffquelle. Eine mögliche Erklärung dafür könnte sein, 
dass Hefen bei einem Überschuss an Glukose auch unter aeroben Bedingungen dazu neigen, 
die Atmung partiell einzuschränken und die Ethanolbildung (Gärung) zur Atmung 
hinzuzuschalten (Crabtree-Effekt). Da bei der Gärung nur 2 Mol ATP gebildet werden, steht 
den Hefen somit weniger Energie für die Biomassebildung zur Verfügung als bei der 
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vollständigen Atmung mit 38 Mol ATP. In der Literatur konnte bei der Untersuchung von 
Hefen in geschüttelten Reagenzgläsern gezeigt werden, dass Hefen unter 
Sauerstofflimitation Ethanol bilden, der anschließend aerob metabolisiert wird. Wenn keine 
Sauerstofflimitierung vorlag, wurde ein so genannter „overflow“ Metabolismus 
beschrieben, bei dem es zur Bildung von Essigsäure und zur Reduzierung der 
Biomasseausbeute kam. Bei der Verwendung von Glyzerin konnte jedoch unabhängig von 
der Sauerstoffversorgung keine Nebenproduktbildung beobachtet werden (Stöckmann et al. 
2003).  
3.2.2.2 Zulaufverfahren 
Die Untersuchung des Einflusses von Glukose und Glyzerin auf die Sekretion von 
rHSA wurde im Zulaufverfahren durchgeführt, da es sich hierbei um einen 
katabolitreprimierten Prozess handelte. Die Ergebnisse der Kultivierung von Hansenula-
Klon FMD HSA 56-1 im Doppelansatz auf Glukose und Glyzerin im stirrer-pro® Kolben 
sind in Abb. 3-11 dargestellt.  
0
2
4
6
8
10
12
14
0
5
10
15
20
25
30
0 12 24 36 48 60 72
0
5
10
15
20
25
30
35
no
rm
al
is
ie
rte
s 
Tr
oc
ke
ng
ew
ic
ht
 [g
/L
]
Zeit [h]
 
 
no
rm
al
is
ie
rte
 
rH
S
A
-K
on
z.
 [m
g/
L]
K
on
ze
nt
ra
tio
n 
de
r
 K
oh
le
ns
to
ffq
ue
lle
 [g
/L
]
 
Abb. 3-11: Einfluss der Kohlenstoffquelle auf Wachstum und rHSA-Sekretion im stirrer-pro® Kolben.
 In diesem Diagramm ist der Einfluss von Glukose bzw. Glyzerin auf das Wachstum und die Sekretion 
von rHSA dargestellt. Die Trockengewichte unter Verwendung von Glukose (?) und unter Verwendung von 
Glyzerin (?) wurden gravimetrisch bestimmt (2.5.3). Die rHSA-Konzentrationen unter Verwendung von 
Glukose (?) und unter Verwendung von Glyzerin (?) wurden mittels ELISA ermittelt (2.2.5). Die 
Glukosekonzentration (?) und die Glyzerinkonzentration (?) wurden photometrisch mit Hilfe eines Enzym 
Test Kits gemessen (2.2.1). In allen Versuchen wurde zu Beginn 25 g/L der jeweiligen Kohlenstoffquelle 
eingesetzt und die Kultivierung bei 30 °C, pH 4,5, 1 vvm und 200 mL Anfangsvolumen durchgeführt. 
Fehlerbalken stellen die Standardabweichung von Doppelansätzen dar.  
 
In dem oben genannten Beispiel wurde bei der Verwendung von Glukose nach 
26,4 h die Glukosezufuhr gestartet und nach 44,7 h auf eine Glyzerinzufuhr umgestellt. Bei 
der Verwendung von Glyzerin wurde nach 39 h die Glyzerinzufuhr gestartet und bis zum 
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Ende des Versuches aufrechterhalten. Bei einer Glukosekonzentration von 9,7 g/L konnte in 
der batch Phase nach 25 h noch kein rHSA mittels ELISA (siehe 2.2.5) nachgewiesen 
werden. Die Derepressionsschwelle lag demnach unterhalb von 10 g/L. Im Gegensatz dazu 
konnte bei einer Glyzerinkonzentration von 25 g/L nach 25 h bereits 0,4 mg/L rHSA mittels 
ELISA nachgewiesen werden, obwohl zu diesem Zeitpunkt das Trockengewicht der auf 
Glyzerin wachsenden Zellen bei 1,7 g/L lag im Gegensatz zu dem Trockengewicht der auf 
Glukose wachsenden Zellen von 6,9 g/L. Diese Beobachtungen geben Hinweise darauf, 
dass die Derepressionsschwelle des FMD-Promotors bei Glukose geringer ist als bei 
Glyzerin.  
In dem oben genannten Beispiel in Abb. 3-11 betrug die maximale rHSA 
Konzentration bei Glukose als C-Quelle nach 39 h 10,8 mg/L ± 3,2 mg/L im Doppelansatz. 
Bei Glyzerin als C-Quelle betrug die maximale rHSA Konzentration hingegen nur 3,7 mg/L 
± 1,0 mg/L im Doppelansatz. Die rHSA Konzentration war somit unter Verwendung von 
Glukose um den Faktor 2,9 höher als bei der Verwendung von Glyzerin.  
Zusätzlich zu dem positiven Einfluss von Glukose auf die rHSA Ausbeute zeigte 
sich bei diesem Versuch, dass die Löslichkeit von Sauerstoff im Medium bei Verwendung 
von Glukose im Medium besser war als bei Verwendung von Glyzerin. Zu Beginn des 
Versuches wurde eine kLa-Wert Bestimmung mit der in Kapitel 2.3.1 beschriebenen 
Einschaltmethode durchgeführt. Hier zeigte sich, dass der kLa-Wert bei gelöster Glukose im 
Medium mit 93 h-1 ± 5 h-1 um den Faktor 1,6 höher war als bei gelöstem Glyzerin im 
Medium mit 53 h-1 ± 1 h-1. Der Einsatz der Kohlenstoffquelle Glukose zeigte somit einen 
positiven Effekt auf die Expression von rHSA. 
3.2.3 Einfluss von Stabilisatoren und Medienkomponenten auf die 
Sekretion von rHSA 
Ziel bei der Prozessentwicklung zur Herstellung rekombinanter Proteine durch 
Kultivierung von gentechnisch veränderten Mikroorganismen ist es, eine hohe Produktivität 
zu erreichen. Diese Produktivität hängt nicht nur von der Biomassekonzentration und der 
Produktbildungsrate ab, sondern auch von der Stabilität des rekombinanten Proteins in der 
Kulturbrühe. Eine hohe Produktbildungsrate hat keinen Nutzen, wenn das Produkt 
anschließend im Medium abgebaut wird. Einfluss auf den Abbau des Zielproteins haben 
zum einen die physikalisch chemischen Eigenschaften des Mediums, wie z. B. pH-Wert, 
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Salzkonzentration und Temperatur, die die Faltung und die Löslichkeit von Proteinen 
beeinflussen, aber auch die Aktivität von Proteasen.  
Aus diesem Grund wurden Substanzen getestet, die eine stabilisierende Wirkung auf 
das rHSA haben können. Diese sind in Tabelle 3-2 aufgeführt.  
Tabelle 3-2: Eingesetzte Substanzen zur Steigerung der rHSA Ausbeute 
Substanz Eingesetze Menge 
Wasser (als Referenz) 10 mL 
Gelatine 5 g/L 
Pluronic L61 0,01 % v/v 
NH4H2PO4 10 g/L (gelöst in 10 mL Supplementlösung (2.1.2) 
Hefeextrakt 5 g/L 
Casamino Acids 10 g/L 
EDTA 3,72 g/L 
PVP 0,5 g/L 
 
Bei der Kultivierung des Hansenula-Klons PDI 1-10 in der fedbatch-pro® Anlage 
bei pH 6,0, 37°C und Glukose als Kohlenstoffquelle wurden nach 94 h Fermentationszeit 
die in Tabelle 3-2 aufgeführten Substanzen in einem Volumen von 10 mL in die stirrer-
pro® Kolben dazugegeben. Nach 118 h wurde eine Probe gezogen und die rHSA 
Konzentration mittels ELISA bestimmt (2.2.5). Diese rHSA Konzentration wurde dann mit 
der nach 93 h ermittelten rHSA Konzentration verglichen, um Rückschlüsse auf den 
Einfluss der eingesetzten Substanzen auf die Expression von rHSA ziehen zu können. Abb. 
3-12 zeigt die gemessenen rHSA Konzentrationen. 
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Abb. 3-12: Sekretion von rHSA in stirrer-pro® Kolben vor und nach Zugabe von Stabilisatoren.
 Die Akkumulation von rHSA im Medium wurde mittels ELISA ermittelt (2.2.5). Die normalisierten 
(2.5.7) rHSA-Konzentrationen nach 93 h (schwarze Balken) und die rHSA-Konzentrationen nach 118 h 
(schraffierte Balken) sind dargestellt. Nach 94 h wurden folgende Substanzen hinzu gegeben (siehe 
Beschriftung der x-Achse): Wasser (1), 5 g/L Gelatine (2), 0,01 % v/v Pluronic L61 (3), 10 g/L NH4H2PO4 
gelöst in 10 mL Supplementlösung (4), 5 g/L Hefeextrakt (5), 10 g/L Casamino Acids (6), 3,72 g/L EDTA (7), 
0,5 g/L PVP, Polyvinylpyrrolidon (8). Fehlerbalken stellen die Standardabweichung von Doppelansätzen dar.  
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Die Ergebnisse zeigen, dass nach 118 h in den Kolben mit Zugabe von 0,01 % (v/v) 
Pluronic L61 im Doppelansatz die höchste rHSA Konzentration von 370,1 mg/L ± 
132,1 mg/L nachgewiesen werden konnte. Bei den Kolben, bei denen 5 g/L Gelatine 
dazugegeben wurde, konnte nach 118 h eine Konzentration von 135,7 mg/L ± 89,0 mg/L 
rHSA gemessen werden. In den beiden Referenzkolben, bei denen 10 mL steriles Wasser 
hinzu gegeben wurde, konnte nach 118 h eine rHSA Konzentration von 20,5 mg/L ± 
12,1 mg/L ermittelt werden. In den restlichen Kolben wurde eine geringere rHSA 
Konzentration nachgewiesen als in den Referenzkolben, mit Ausnahme der Kolben, bei 
denen 5 g/L Hefeextrakt dazugegeben wurde. Hier konnte mit 37,1 mg/L ± 21,4 mg/L eine 
um den Faktor 1,8 höhere rHSA Konzentration als in den Referenzkolben nachgewiesen 
werden.  
Somit konnte in den Kolben, bei denen 0,01 % (v/v) Pluronic 61 dazugegeben 
wurde, eine um den Faktor 18,1 höhere rHSA Konzentration als in den Referenzkolben 
nachgewiesen werden. Bei den Kolben, bei denen 5 g/L Gelatine hinzu gegeben wurde 
betrug dieser Faktor 6,6.  
Bei Betrachtung der Trockengewichte in Abb. 3-13 wird deutlich, dass die teilweise 
großen Unterschiede in den gemessenen rHSA Konzentrationen nicht auf ein stark 
unterschiedliches Wachstum der Hefezellen zurückzuführen ist.  
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Abb. 3-13: Biomassebildung in stirrer-pro® Kolben vor und nach Zugabe von Stabilisatoren.
 Die Trockenmasse wurde gravimetrisch bestimmt (2.5.3). Die Trockengewichte nach 93 h (schwarze 
Balken) und die Trockengewichte nach 118 h (schraffierte Balken) sind dargestellt. Nach 94 h wurden 
folgende Substanzen hinzu gegeben (siehe Beschriftung der x-Achse): Wasser (1), 5 g/L Gelatine (2), 
0,01 % v/v Pluronic L61 (3), 10 g/L NH4H2PO4 gelöst in 10 mL Supplementlösung (4), 5 g/L Hefeextrakt (5), 
10 g/L Casamino Acids (6), 3,72 g/L EDTA (7), 0,5 g/L PVP, Polyvinylpyrrolidon (8). Fehlerbalken stellen 
die Standardabweichung von Doppelansätzen dar.  
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Des Weiteren ist festzustellen, dass nur in den Kolben mit Zugabe von Pluronic L61 
respektive Gelatine eine Steigerung der rHSA Konzentration zwischen 93 h und 118 h zu 
erkennen ist. In allen anderen Kolben inklusive der Referenzkolben mit Zugabe von Wasser 
ist ein Rückgang der rHSA Konzentration zwischen 93 h und 118 h zu erkennen. In Abb. 
3-14 ist die Zu- bzw. Abnahme der rHSA Konzentration nach Zugabe der einzelnen 
Substanzen im Verhältnis der jeweils maximal erreichten rHSA Konzentration in Prozent 
dargestellt.  
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Abb. 3-14: Zu- bzw. Abnahme der rHSA-Konzentration in stirrer-pro® Kolben nach Zugabe der 
Stabilisatoren. Die Zu- bzw. Abnahme der rHSA-Konzentrationen nach Zugabe der Stabilisatoren ist im 
Verhältnis der jeweils maximal erreichten rHSA Konzentration in Prozent dargestellt. Wasser (1), 
5 g/L Gelatine (2), 0,01 % v/v Pluronic L61 (3), 10 g/L NH4H2PO4 gelöst in 10 mL Supplementlösung (4), 
5 g/L Hefeextrakt (5), 10 g/L Casamino Acids (6), 3,72 g/L EDTA (7), 0,5 g/L PVP, Polyvinylpyrrolidon (8). 
 
Aus den oben genannten Daten wird deutlich, dass die Zugabe von Pluronic L61 und 
Gelatine einen positiven Effekt auf die Expression von rHSA hat. Da Gelatine überwiegend 
durch Isolation aus tierischem Gewebe hergestellt wird, birgt diese Komponente („animal 
derived component“) jedoch das Restrisiko, tierische Viren zu enthalten. Von dem Einsatz 
von Gelatine als Stabilisator bei der Produktion von rHSA ist somit eher abzuraten.  
Das Antischaummittel Pluronic L61 wird hingegen durch chemische Synthese 
hergestellt und birgt somit nicht das Risiko, tierische Viren zu enthalten. Pluronic L61 hat 
jedoch nicht nur einen positiven Effekt auf die Stabilität von rHSA, sondern bietet darüber 
hinaus den Vorteil, die Schaumbildung bei der Kultivierung der Hefezellen zu verhindern.  
3.2.4 Einfluss der Supertransformation auf die Sekretion von rHSA 
Zur Steigerung der Sekretion von rHSA in dem H. polymorpha Stamm RB11 
FMD-HSA 56-1 wurden durch die Firma ARTES Biotechnology GmbH (Erkrath) mit Hilfe 
von Supertransformationen zusätzliche Kopien einer endogenen Proteindisulfidisomerase, 
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endogenem Calnexin und einer Kombination beider Hilfsfaktoren in das Hefegenom 
integriert (2.1.7). Das Maß der Produktionssteigerung dieser so erzeugten 
Supertransformanten wurde durch die Firma ARTES Biotechnology GmbH anhand der 
rHSA-Zunahme im Überstand von 3 mL Schüttelkulturen im Vergleich zum 
Ausgangsstamm festgelegt (Daten nicht gezeigt). Aus einer Auswahl vieler 
Transformanten-Pools wurden so die besten Produzenten identifiziert und Einzelklone 
erstellt. Die in dieser Arbeit verwendeten Klone hatten folgende Bezeichnung: PDI 1-10 
(Supertransformation mit der Proteindisulfidisomerase), CNE 5-10 (Supertransformation 
mit Calnexin) und CP 15-8 (Supertransformation mit Calnexin und der Proteindisulfid-
isomerase).  
Alle H. polymorpha Klone wurden in der fedbatch-pro® Anlage bei 37°C, pH 6,0 
und Glukose als Kohlenstoffquelle auf Syn6 Medium im Vierfachansatz kultiviert (siehe 
Abb. 3-15). In diesem Versuch wurde das Antischaummittel Pluronic L61 eingesetzt.  
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Abb. 3-15: Vergleich der Sekretion von rHSA aller Hansenula-Klone im 250 mL Maßstab. Die 
Akkumulation von sekretiertem rHSA (schwarze Balken) im Medium nach 97,5 h Kultivierung wurde mittels 
ELISA nachgewiesen (2.2.5). Das Trockengewicht (schraffierte Balken) wurde gravimetrisch bestimmt 
(2.5.3). H. polymorpha Ausgangsstamm RB11 HSA 56-1 (56-1). Ausgangsstamm supertransformiert mit 
Calnexin (CNE 5-10). Ausgangsstamm supertransformiert mit Proteindisulfidisomerase (PDI 1-10). 
Ausgangsstamm supertransformiert mit Proteindisulfidisomerase und Calnexin (CP 15-8). Die Fehlerbalken 
stellen die Standardabweichung der gemittelten Ergebnisse aus Vierfachansätzen dar.  
 
Die Ergebnisse zeigen, dass bei dem Hansenula-Klon PDI 1-10 mit 814,5 mg/L ± 
22,0 mg/L nach 97,5 h im Vierfachansatz die höchste rHSA Konzentration im Medium 
nachweisbar war. Im Vergleich zum Ausgangsstamm H. polymorpha RB11 
FMD-HSA 56-1, bei dem eine rHSA Konzentration von 248,1 mg/L ± 79,5 mg/L gemessen 
wurde, stellt dies eine Steigerung um den Faktor 3,3 dar. Bei dem Hansenula-Klon CP 15-8 
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betrug die nachgewiesene rHSA Konzentration 657,8 mg/L ± 157,8 mg/L und somit eine 
Steigerung um den Faktor 2,7 bezogen auf den Ausgangsstamm. Bei dem Hansenula-Klon 
CNE 5-10 wurde eine rHSA Konzentration von 384,8 mg/L ± 113,9 mg/L gemessen. Dies 
entspricht einer Steigerung um den Faktor 1,6 bezogen auf den Ausgangsstamm. Die 
Trockengewichte in Abb. 3-15 zeigen, dass die Biomasseentwicklung in allen 16 Kolben 
nach 97,5 h nur geringe Abweichungen voneinander aufwiesen. Die unterschiedlichen 
Expressionsergebnisse lassen sich demnach nicht auf unterschiedliche Biomassekonzen-
trationen zurückführen. 
Die Supertransformation des Ausgangsstammes H. polymorpha RB11 
FMD-HSA 56-1 mit endogener Proteindisulfidisomerase führte zu einer Steigerung der 
rHSA Konzentration um den Faktor 3,3 und hatte somit einen positiven Effekt auf die 
Sekretion von rHSA. Durch die Supertransformation mit endogenem Calnexin konnte 
jedoch nur eine Steigerung um den Faktor 1,6 beobachtet werden. Dies zeigt zwar auch 
einen positiven Effekt dieses Hilfsfaktors auf die Expression von rHSA in H. polymorpha, 
dieser Effekt ist aber nicht so deutlich wie bei der Supertransformation mit endogener 
Proteindisulfidisomerase. Im Hansenula-Klon CP 15-8 konnte eine Steigerung der rHSA 
Konzentration um den Faktor 2,7 beobachtet werden. Dieser Wert liegt jedoch unterhalb der 
Steigerung, die mit Hilfe des Hansenula-Klons PDI 1-10 erzielt werden konnte. Ein 
additiver Effekt der Supertransformation beider Hilfsfaktoren konnte somit im 250 mL 
Maßstab nicht beobachtet werden. 
3.3 Produktion von rHSA (Maßstabsübertragung) 
Um Kosten zu sparen, werden bei der Prozessoptimierung Versuche meist im 
kleinen Maßstab durchgeführt und nicht im großtechnischen Produktionsmaßstab. Die 
Problematik besteht jedoch darin, die Kultivierungsbedingungen im kleinen Maßstab so zu 
wählen, dass die gewonnenen Ergebnisse auch in den großen Maßstab übertragbar sind. 
Dabei muss zunächst herausgefunden werden, welche physikalischen Gegebenheiten die für 
den Bioprozess maßgebenden Größen sind, denn diese müssen beim Scale-up konstant 
gehalten werden. Hält man jedoch einen Zusammenhang physikalischer Geschehnisse 
konstant, so verändern sich beim Scale-up eine ganze Reihe anderer (Storhas 2003), S. 189). 
Sind die zu kultivierenden Mikroorganismen z. B. sehr scherkraftempfindlich, so sollte die 
Rührerspitzengeschwindigkeit konstant gehalten werden. Bei der Maßstabsvergrößerung hat 
dies jedoch zur Folge, dass die Rührergeschwindigkeit – bedingt durch einen größeren 
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Rührerdurchmesser - reduziert werden muss und somit eine Steigerung der Mischzeit 
erfolgt. Die Organismen werden daraufhin schlechter mit Nährstoffen versorgt.  
Die in der fedbatch-pro® Anlage untersuchten Hansenula-Klone wurden auch in 
einem 5-L Rührkesselreaktor kultiviert, um zu überprüfen, ob die Hansenula-Klone in 
einem größeren Kultivierungsmaßstab gleiche Produktivitäten zeigten. Dabei wurde kein 
Scale-up im klassischen Sinne durchgeführt. Die stirrer-pro® Kolben (2.1.5.1) ähnelten den 
Rührkesselreaktoren (2.1.5.2) zwar, besaßen jedoch keine geometrische Ähnlichkeit. Das 
heißt, die Abmessungen von z. B. Rührerdurchmesser zu Reaktordurchmesser hatten nicht 
das gleiche Verhältnis zueinander. Im stirrer-pro® Kolben betrug dieses Verhältnis 1:1,3, 
im Rührkesselreaktor jedoch 1:2,7.  
Ziel war nicht, die gleichen rHSA Ausbeuten wie in der fedbatch-pro® Anlage im 
250 mL Maßstab zu erzielen, sondern die Produktivität zu steigern. Deshalb wurden keine 
Maßstabsübertragungsregeln angewendet, die bestimmte physikalische Zusammenhänge 
konstant halten. Vielmehr wurden im 5-L Maßstab Prozessparameter ausgewählt, von denen 
man sich die besten Ergebnisse erhoffte. So wurde z. B. in beiden Kultivierungsmaßstäben 
eine Rührergeschwindigkeit von 1000 U/min verwendet. Da die verschiedenen Rührer 
jedoch unterschiedliche Durchmesser besaßen, wurde dadurch die Rührerspitzen-
geschwindigkeit im 5-L Reaktor vergrößert.  
Die Kultivierung der vier Hansenula-Klone diente außerdem der Generierung einer 
ausreichenden Menge rHSA zum Einsatz in Aufreinigungsversuchen (siehe Kapitel 3.4). 
Die Fermentationen der Hansenula-Klone wurden in einem Rührkesselreaktor mit 
einem Anfangsarbeitsvolumen von 3,5 L im Zulaufverfahren (fedbatch) betrieben. Alle 
Fermentationen wurden auf Syn6 Medium bei pH 6,0 und 37 °C auf Glukose als 
Kohlenstoffquelle durchgeführt. Abb. 3-16 zeigt am Beispiel des Hansenula-Klons 
PDI 1-10 den Fermentationsverlauf und die Regelungsstrategie, repräsentativ für alle 
Hansenula-Klone.  
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Abb. 3-16: Fermentation von Hansenula-Klon PDI 1-10 im 5-L Maßstab. Das Trockengewicht (?) 
wurde gravimetrisch bestimmt (2.5.3). Der Zulauf von Glukose (gestrichelt-gepunktete Linie) wurde 
automatisch anhand der Gelöstsauerstoffkonzentration (dO2) geregelt. Bei Überschreitung des dO2-Sollwertes 
von 60 % wurde Glukose dazudosiert. Die Gelöstsauerstoffkonzentration (durchgezogene Linie) und der pH-
Wert (gepunktete Linie) wurden in Echtzeit erfasst. Die Zudosierung des pH-Stellmittels Ammoniak 
(gestrichelte Linie) wurde automatisch anhand des pH-Wertes geregelt. Bei Unterschreitung des pH-Sollwertes 
von 6,0 wurde Ammoniak dazudosiert. Die Pfeile geben die Dauer der Anwachsphase auf Glukose (1) und des 
Glukosezulaufverfahrens (2) an.  
 
In Abb. 3-17 sind die ermittelten rHSA Konzentrationen und Trockengewichte von 
allen vier untersuchten Hansenula-Klonen dargestellt.  
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Abb. 3-17: rHSA Expressionskinetik und Biomasseentwicklung von allen Hansenula-Klonen im 5-L 
Maßstab.  Die rHSA-Konzentrationen wurden mittels ELISA nachgewiesen (2.2.5). Die 
Trockengewichte wurden gravimetrisch bestimmt (2.5.3). Alle Konzentrationsangaben wurden normalisiert 
(2.5.7). Es wurden die Hansenula-Klone RB 11 FMD-HSA 56-1 (?), CNE 5-10 (?), PDI 1-10 (?) und 
CP 15-8 (?) kultiviert (2.1.7).  
 
Bei der Kultivierung des Hansenula-Klons CP 15-8 konnte nach 39,8 h mit 
498 mg/L die höchste rHSA Konzentration aller Hefeklone nachgewiesen werden. Zum 
gleichen Zeitpunkt wurde bei der Kultivierung des Hansenula-Klons PDI 1-10 eine rHSA 
Konzentration von 294 mg/L gemessen. Bei diesen beiden Hefeklonen war nach 40 h ein 
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Rückgang der rHSA Konzentration zu erkennen. Dieser Rückgang war wahrscheinlich auf 
eine Degradation des rHSA in dem Fermentationsmedium zurückzuführen. Bei der 
Kultivierung des Hansenula-Klons CNE 5-10 konnte eine rHSA Konzentration von 
392 mg/L nach 36,6 h nachgewiesen werden. Aus technischen Gründen musste diese 
Fermentation nach 36,6 h abgebrochen werden, so dass keine rHSA Daten zu späteren 
Zeitpunkten existieren. Die Frage, ob auch bei diesem Hefeklon eine Degradation nach 40 h 
auftreten würde, blieb somit unklar. Bei dem Ausgangs Hansenula-Klon RB 11 
FMD-HSA 56-1 nahm die Akkumulation von rHSA im Fermentationsmedium bis zum 
Ende der Fermentation kontinuierlich zu. Hier konnte nach 58,2 h eine rHSA Konzentration 
von 289 mg/L gemessen werden. Diese Konzentration liegt zwar unterhalb der maximal 
erreichten rHSA Konzentrationen der supertransformierten Stämme, es konnte aber kein 
Rückgang der rHSA Konzentration im Fermentationsmedium beobachtet werden.  
Abb. 3-18 zeigt verschieden Coomassie-gefärbte SDS PAA-Gele mit Fermentations-
proben der Hansenula-Klone RB 11 FMD-HSA 56-1, PDI 1-10 und CP 15-8.  
 
Abb. 3-18: Coomassie-gefärbte SDS PAA-Gele von Fermentationsproben der Hansenula-Klone RB 11 
FMD-HSA 56-1, PDI 1-10 und CP 15-8.   Bei dem Hansenula-Klon FMD-HSA 56-1 wurden 13 µL Probe 
auf das Gel aufgetragen und bei den Hansenula-Klonen PDI 1-10 und CP 15-8 jeweils 10 µL. M: Mark 12, 
S: 2 µg HSA-standard (Fraktion V, Sigma), 1: 34,6 h; 2: 40,8 h ± 1,7 h; 3: 57,4 h ± 1,1 h. Das Anfärben der 
Proteinbanden erfolgte nach der in Kapitel 2.2.2 beschriebenen Methode. 
In Abb. 3-18 ist zu erkennen, dass die Intensität der Hauptbande in Höhe von 
66,5 kDa nach 57,4  ± 1,1 h bei den Hansenula-Klonen PDI 1-10 und CP 15-8 deutlich 
abnahm. Die Ursache für die Degradation von rHSA bei den Fermentationen von PDI 1-10 
und CP 15-8 blieb unbekannt, da die Fermentationsbedingungen für alle Hansenula-Klone 
identisch gewählt wurden und keine deutlichen Unterschiede bei der Aufzeichnung des pH-
Wertes und der Gelöstsauerstoffkonzentration zu erkennen waren.  
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Beurteilt man nun den Einfluss der Supertransformation auf die Sekretion von 
rHSA, so ist festzustellen, dass bei den supertransformierten Hansenula-Stämmen eine 
Steigerung der Sekretion von rHSA zu erkennen war. Es ist sogar eine additive Wirkung der 
Koexpression beider Hilfsfaktoren auf die Sekretion von rHSA zu erkennen. Der doppelt 
supertransformierte Hansenula-Stamm CP 15-8 erzielte mit 498 mg/L nach 39,8 h die 
höchste rHSA Konzentration. Bei den supertransformierten Hansenula-Stämmen PDI 1-10 
und CP 15-8 konnte jedoch eine Degradation von sekretiertem rHSA beobachtet werden. 
Dadurch sank die Gesamtausbeute an rHSA am Ende der Fermentationen auf das Niveau 
des Ausgangsstammes FMD HSA 56-1 ab.  
3.3.1 Vergleich der rHSA Konzentration in verschiedenen 
Kultivierungsmaßstäben 
 
Tabelle 3-3: Vergleich von rHSA Ausbeuten aller Hansenula-Klone in verschiedenen 
Kultivierungsmaßstäben.  Die rHSA-Konzentrationen wurden mittels ELISA nachgewiesen (2.2.5). 
Die Trockengewichte wurden gravimetrisch bestimmt (2.5.3). Alle Konzentrationsangaben wurden 
normalisiert (2.5.7).  
Hansenula-
Klon Zeit Maßstab 
norma-
lisierte 
rHSA-
Konz. 
norma-
lisiertes 
Trocken-
gewicht Y p/x 
Faktor (Y p/x) 
in Bezug auf 
Aus-gangs-
stamm 56-1 
  [h]   [mg/L] [g/L] [mg/g]  [-] 
56-1 97,5 250 mL 248 62 4,0 1,0 
CNE 5-10 97,5 250 mL 385 59 6,4 1,6 
PDI 1-10 97,5 250 mL 814 63 12,9 3,2 
CP 15-8 97,5 250 mL 658 67 9,8 2,5 
56-1 34,4 ± 0,5 5 L 152 45 3,4 1,0 
CNE 5-10 34,4 ± 0,5 5 L 374 88 4,3 1,3 
PDI 1-10 34,4 ± 0,5 5 L 294 50 5,9 1,7 
CP 15-8 34,4 ± 0,5 5 L 415 67 6,2 1,8 
 
Die Tabelle 3-3 zeigt, dass durch eine Koexpression von Hilfsfaktoren in beiden 
Kultivierungsmaßstäben eine Verbesserung der rHSA Sekretion im Vergleich zum 
Ausgangsstamm RB 11 HSA 56-1 möglich ist. In beiden Maßstäben konnten bei der 
Kultivierung der supertransformierten Stämme höhere rHSA Konzentrationen nachgewiesen 
werden als bei der Kultivierung des Ausgangsstammes. Dadurch konnte gezeigt werden, 
dass die Übertragung der in der fedbatch-pro® Anlage gewonnenen Ergebnisse auf den 5-L 
Maßstab prinzipiell möglich ist.  
Bei der Betrachtung der spezifischen Produktausbeuten YP/X im Vergleich zum 
Ausgangsstamm fällt jedoch auf, dass die Steigerung der spezifischen Produktausbeuten der 
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einzelnen Hansenula-Klone in den verschiedenen Maßstäben variiert. Im 250 mL Maßstab 
konnte bei der Kultivierung des Hansenula-Klons PDI 1-10 mit 12,9 mg/g die höchste 
spezifische Produktausbeute erzielt werden und damit eine um den Faktor 3,2 höhere als bei 
der Kultivierung des Ausgangsstammes. Im 5-L Maßstab zeigte der Klon PDI 1-10 jedoch 
mit 5,9 mg/g nur die zweithöchste spezifische Produktausbeute und damit nur eine um den 
Faktor 1,7 höhere als bei der Kultivierung des Ausgangsstammes.  
Es ist zu beachten, dass in dieser Tabelle Daten aufgeführt sind, die zu 
unterschiedlichen Probezeitpunkten ermittelt wurden. Außerdem wurde im 5-L Maßstab 
von jedem Hansenula-Klon nur eine Fermentation durchgeführt. Die dabei generierten 
Daten zeigen lediglich eine gewisse Tendenz an und sollten durch Wiederholungen der 
Fermentationen im 5-L Maßstab bekräftigt werden.  
3.4 Reinigung von rHSA aus Hansenula-Kulturüberstand 
Zur Aufreinigung von rHSA aus Hansenula-Kulturüberstand wurden drei 
verschiedene Chromatographiemethoden (siehe 2.4) untersucht: Die Hydrophobe 
Interaktionschromatographie (HIC), die Metall-Affinitätschromatographie (IMAC) und die 
Anionenaustauscherchromatographie (AEX). Einige Fraktionen wurden anschließend einer 
Gelchromatographie (SEC) unterzogen und die Reinheit von rHSA mit kommerziell 
erhältlichem HSA verglichen. Die Bewertung der einzelnen Chromatographiemethoden 
hinsichtlich Ausbeute und Reinheit von rHSA erfolgt am Ende der jeweiligen Unterkapitel.  
3.4.1 Isoelektrische Fokussierung 
Bevor Versuche zur Aufreinigung von rHSA aus Hansenula-Kulturüberstand 
durchgeführt wurden, wurde zunächst mittels der in Kapitel 2.2.3 beschriebenen 
Isoelektrischen Fokussierung der isoelektrische Punkt von rHSA bestimmt.  
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Abb. 3-19: Silber-gefärbtes PhastGel (2.2.3) zur Isoelektrischen Fokussierung von rHSA und HSA 
Fraktion V (Sigma).  P1: 2 µL eines mittels Ultrafiltration (30 kDa Membran) aufkonzentrierten 
Fermentationsüberstandes (250 mL fedbatch-pro®, Syn6 Medium, pH 4,5, 30 °C, 39 h, Hansenula-Klon 
RB 11 FMD-HSA 56-1 Kultivierung auf Glyzerin), S: 50 ng eines HSA-Standards (Fraktion V, Sigma) und 
M: 2 µL eines Proteinmarkers (broad pI Kit 3-10, Amersham Biosciences) wurden an zwei 
gegenüberliegenden Stellen auf das PhastGel aufgetragen. Durch Messung der Wanderungsstrecke 
(Entfernung zur Kathode) und Vergleich mit der Wanderungsstrecke von Markerproteinen erfolgte die 
Bestimmung des isoelektrischen Punktes.  
 
 
Abb. 3-20: Silber-gefärbtes PhastGel (2.2.3) zur Isoelektrischen Fokussierung von rHSA.  P2: 2 µL 
eines mittels Ultrafiltration (30 kDa Membran) aufkonzentrierten Fermentationsüberstandes (250 mL 
fedbatch-pro®, Syn6 Medium, pH 4,5, 30 °C, 71 h, Hansenula-Klon RB 11 FMD-HSA 56-1 Kultivierung 
anfangs auf Glukose u. nach 44 h auf Glyzerin) und M: 2 µL eines Proteinmarkers (broad pI kit 3-10, 
Amersham Biosciences) wurden an zwei gegenüberliegenden Stellen auf das PhastGel aufgetragen. Durch 
Messung der Wanderungsstrecke (Entfernung zur Kathode) und Vergleich mit der Wanderungsstrecke von 
Standardproteinen erfolgte die Bestimmung des isoelektrischen Punktes.  
 
Die Analyse der Wanderungsstrecke von rHSA im PhastGel ergab einen 
isoelektrischen Punkt (pI) von 4,7. Dieser praktisch ermittelte Wert wich somit stark von 
dem über die Aminosäuresequenz ermittelten theoretischen Wert von 5,6 ab (Swiss-Prot). 
Da der theoretische isoelektrische Punkt aufgrund der Aminosäuresequenz (Primärstruktur) 
ermittelt wird und eine Verdeckung von Ladungen durch die 3-D Struktur des Proteins nicht 
berücksichtigt, wurde im Folgenden der praktisch ermittelte isoelektrische Punkt von 4,7 für 
rHSA zugrunde gelegt.  
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3.4.2 Hydrophobe Interaktionschromatographie 
Bei der Hydrophoben Interaktionschromatographie hängt die Bindung des Analyten 
zur Matrix von verschiedenen Bedingungen ab. So haben z. B. der Salzgehalt, die Art des 
verwendeten Salzes, der pH-Wert und die Kapazität der Säulenmatrix einen großen Einfluss 
auf die Interaktion zwischen Ligand und Analyten. Aus diesem Grund wurden Versuche 
durchgeführt, bei denen der Einfluss verschiedener Porendurchmesser und Ligandendichte 
(Abb. 3-21), verschiedener pH-Werte (Abb. 3-22) und verschiedener Salze (Abb. 3-23) auf 
die Bindekapazität von rHSA untersucht wurden. In der hier beschriebenen Aufreinigung 
wurde Kulturüberstand aus einer 5-L Fermentation des Hansenula-Klons RB 11 HSA 56-1 
bei 30 °C, pH 6,0 auf Syn6 Medium und Glukose als Kohlenstoffquelle verwendet. Die 
Zellabtrennung aus der Fermentationsbrühe erfolgte durch Zentrifugation (45 min, 12227 g, 
4 °C) in vier 1-L Zentrifugenbechern. Der Fermentationsüberstand wurde daraufhin durch 
einen 0,2 µm-Filter filtriert. Mit einer PD-10 Säule erfolgte über das Verfahren der 
Gruppentrennung der Pufferaustausch mit dem jeweiligen Laufpuffer.  
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Abb. 3-21: Hydrophobe Interaktionschromatographie von 10 mL Hansenula-Kulturüberstand nach 
Pufferaustausch in Laufpuffer.  In dieser Abbildung sind die Absorptionswerte bei 280 nm von drei 
verschiedenen Chromatogrammen übereinander gelegt, die sich in der Porengröße der vernetzten Agarose 
sowie der Ligandendichte unterschieden. Säulen: HiTrap Phenyl-Reihe. Säulenvolumen: 1 mL. Laufpuffer: 50 
mM Natriumphosphat-Puffer mit 1 M Ammoniumsulfat bei pH 8,5. Elutionspuffer: 50 mM Natriumphosphat-
Puffer bei pH 8,5. Gradient: 0-100 % Elutionspuffer in 20 Säulenvolumina. Die Absorption bei 280 nm bei 
einer Porengröße von durchschnittlich 34 µm und einer Ligandendichte von 25 µmol/mL Gel (high 
Performance, durchgezogene Linie, [mAU]), die Absorption bei 280 nm bei einer Porengröße von 
durchschnittlich 90 µm und einer Ligandendichte von 40 µmol/mL Gel (high sub, gestrichelt gepunktete Linie, 
[mAU]) und die Absorption bei 280 nm bei einer Porengröße von durchschnittlich 90 µm und einer 
Ligandendichte von 20 µmol/mL Gel (low sub, gestrichelte Linie, [mAU]) sind dargestellt. Die Leitfähigkeit 
(gepunktete Linie, [mS/cm]) ist als Mittelwert aus den drei verschiedenen Chromatogrammen dargestellt. Die 
Porengröße zeigte neben der Ligandendichte den größten Einfluss auf die Selektivität der eluierten Peaks.  
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In dem Chromatogramm in Abb. 3-21 ist zu erkennen, dass bei der Elution im 
umgekehrten Salzgradienten unter Verwendung drei verschiedener Hydrophober 
Interaktionschromatographiesäulen unterschiedlich viele Peaks aufgezeichnet wurden, die 
sich in ihrer Symmetrie voneinander unterschieden. Bei Verwendung der Säule mit geringer 
Ligandendichte (low sub) wurde ein breiter Peak bei einer Leitfähigkeit von 94 mS/cm 
eluiert. Bei Verwendung der Säule mit einer hohen Ligandendichte (high sub) wurde ein 
schmalerer Peak etwas später bei einer Leitfähigkeit von 59 mS/cm eluiert gefolgt von 
einem Peak bei 16 mS/cm. Durch die höhere Ligandendichte konnten somit verschiedene 
Substanzen besser an die Säulenmatrix binden und wurden im Salzgradienten selektiver 
eluiert. Bei Verwendung der Säule mit einer geringen Ligandendichte jedoch kleinerer 
Porengröße der vernetzten Agarosematrix (high performance) konnte die beste Selektivität 
der eluierten Peaks beobachtet werden. In diesem Fall wurde bei einer Leitfähigkeit von 
90 mS/cm ein relativ schmaler Peak eluiert gefolgt von drei weiteren.  
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Abb. 3-22: Hydrophobe Interaktionschromatographie von Hansenula-Kulturüberstand nach 
Pufferaustausch in Laufpuffer.  A: in dieser Abbildung sind die Absorptionswerte bei 280 nm von zwei 
verschiedenen Chromatogrammen übereinander gelegt, bei denen verschiedene pH-Werte verwendet und 
unterschiedliche Probemengen auf die Säule aufgetragen wurden. Zum einen wurde ein pH-Wert von 7,0 
verwendet und 2 mL Probe aufgetragen (gestrichelte Linie, [mAU]) und zum anderen ein pH-Wert von 8,5 
und 10 mL Probe aufgetragen (durchgezogene Linie, [mAU]). Die Leitfähigkeit (gepunktete Linie, [mS/cm]) 
ist als Mittelwert aus beiden Chromatogrammen dargestellt. Es wurden Säulen aus der HiTrap Phenyl-Reihe 
verwendet mit einem Säulenvolumen von 1 mL, einer Porengröße von durchschnittlich 90 µm und einer 
Ligandendichte von 40 µmol/mL Gel (high sub). Laufpuffer: 50 mM Natriumphosphat-Puffer mit 1 M 
Ammoniumsulfat. Elutionspuffer: 50 mM Natriumphosphat-Puffer. Gradient: 0-100 % Elutionspuffer in 20 
Säulenvolumina. B: diese Abbildung zeigt die Angleichung der Absorptionswerte bei 280 nm zur besseren 
Vergleichbarkeit des Einflusses verschiedener pH-Werte.  
 
Im Chromatogramm in Abb. 3-22, A ist zu erkennen, dass bei Verwendung eines 
pH-Wertes von 8,5 ein Peak mit einer Intensität von 125 mAU bei einer Leitfähigkeit von 
59 mS/cm, gefolgt von einem kleineren Peak bei 16 mS/cm eluiert wurde. Bei der 
Verwendung eines pH-Wertes von 7,0 wurde ein Peak mit einer Intensität von 17 mAU bei 
einer Leitfähigkeit von 47 mS/cm, gefolgt von einem kleinern Peak bei 16 mS/cm eluiert. 
Die Unterschiede der Intensitäten der Peaks sind hauptsächlich darauf zurückzuführen, dass 
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bei pH 8,5 ein Probevolumen von 10 mL und bei pH 7,0 mit 2 mL ein fünffach geringeres 
Probevolumen auf die Säule aufgetragen wurde. Bei der Angleichung der Skalierung der y-
Achse in Abb. 3-22, B wird deutlich, dass die Symmetrie der Peaks bei den verschiedenen 
pH-Werten ähnlich ist. Bei pH 7,0 wird jedoch im Gegensatz zu pH 8,5 der Hauptpeak 
etwas später im Gradienten eluiert. Dies zeigt, dass bei pH 7,0 eine stärkere Bindung von 
Analyt und Ligand stattfindet. Da der jeweils zweite Peak bei beiden pH-Werten bei der 
gleichen Leitfähigkeit von 16 mS/cm eluiert wurde, führte dies dazu, dass die beiden Peaks 
bei pH 8,5 einen größeren Abstand voneinander aufwiesen als bei pH 7,0 und somit eine 
höhere Selektivität.  
Die Verwendung von pH 8,5 führte in diesem Fall zu einer Abschwächung der 
hydrophoben Wechselwirkung zwischen Analyten und Ligand und somit zu einer 
Steigerung der Selektivität. 
In der Abb. 3-23 ist die Untersuchung des Einflusses verschiedener Salze auf die 
hydrophobe Interaktion zwischen Proteinen und Liganden auf der Säulenmatrix dargestellt.  
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Abb. 3-23: Hydrophobe Interaktionschromatographie von 10 mL Hansenula-Kulturüberstand nach 
Pufferaustausch in Laufpuffer.  In dieser Abbildung sind die Absorptionswerte bei 280 nm von zwei 
verschiedenen Chromatogrammen übereinander gelegt, bei denen verschiedene Salze verwendet wurden. Zum 
einen wurde 1 M Ammoniumsulfat verwendet (fettgedruckte gestrichelte Linie, [mAU]) und zum anderen 3 M 
NaCl (fettgedruckte durchgezogene Linie, [mAU]). Die Leitfähigkeit bei 3 M NaCl (Normalgedruckte 
durchgezogene Linie, [mS/cm]) und bei 1 M Ammoniumsulfat (Normalgedruckte gestrichelte Linie, [mS/cm]) 
sind ebenfalls dargestellt. Es wurden Säulen aus der HiTrap Phenyl-Reihe verwendet mit einem 
Säulenvolumen von 1 mL einer Porengröße von durchschnittlich 90 µm und einer Ligandendichte von 
40 µmol/mL Gel (high sub). Laufpuffer: 50 mM Natriumphosphat-Puffer bei pH 8,5 mit Salz. Elutionspuffer: 
50 mM Natriumphosphat-Puffer bei pH 8,5. Gradient: 0-100 % Elutionspuffer in 20 Säulenvolumina. 
 
Das Chromatogramm zeigt das Elutionsverhalten von Substanzen aus Hansenula-
Kulturüberstand bei Verwendung verschiedener Salze in der Flüssigphase. Bei der 
Verwendung von 3 M Natriumchlorid wurde ein breiter Peak bei einer Leitfähigkeit von 
103 mS/cm eluiert. Bei der Verwendung von 1 M Ammoniumsulfat wurde ein etwas 
schmalerer Peak bei einer Leitfähigkeit von 59 mS/cm eluiert, gefolgt von einem kleineren 
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Peak bei 16 mS/cm. Da bei der Hydrophoben Interaktionschromatographie die Elution von 
Proteinen durch ein Absenken der Leitfähigkeit verursacht wird, deutet die Elution von 
Proteinen bei einer höheren Leitfähigkeit auf eine geringere hydrophobe Wechselwirkung 
zwischen Protein und Ligand hin. Da bekannt war, dass Ammoniumsulfat einen höheren 
Aussalz-Effekt besitzt als Natriumchlorid (siehe Hofmeister Reihe), wurde die dreifache 
Menge an Natriumchlorid eingesetzt, um diesen Effekt auszugleichen. Es konnte jedoch 
gezeigt werden, dass die Verwendung von 3 M NaCl zu einer geringeren hydrophoben 
Wechselwirkung führte als die Verwendung von 1 M Ammoniumsulfat. Darüber hinaus 
führte die Verwendung von 1 M Ammoniumsulfat zu einer Steigerung der Selektivität, da 
hier die Elution von zwei Peaks beobachtet werden konnte.  
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Abb. 3-24: Hydrophobe Interaktionschromatographie (2.4.4), high performance matrix.   Die 
Absorption bei 280 nm (durchgezogene Linie, [mAU]), die Absorption bei 260 nm (gestrichelte Linie, [mAU]) 
und Leitfähigkeit (gepunktete Linie, [mS/cm]) sind dargestellt. Es wurden Säulen aus der HiTrap Phenyl-
Reihe verwendet mit einem Säulenvolumen von 1 mL, einer Porengröße von durchschnittlich 34 µm und einer 
Ligandendichte von 25 µmol/mL Gel (high performance). Laufpuffer: 50 mM Natriumphosphat-Puffer mit 
1 M Ammoniumsulfat bei pH 8,5. Elutionspuffer: 50 mM Natriumphosphat-Puffer bei pH 8,5. Gradient: 
0-100 % Elutionspuffer in 20 Säulenvolumina A: 10 mL Hansenula-Kulturüberstand nach Pufferaustausch in 
Laufpuffer. B: 2 mL 1,6 mg/mL HSA-Standard (Fraktion V, Sigma) in Laufpuffer gelöst. 
 
Bei der Betrachtung von Abb. 3-24, B, bei der die Elution eines HSA-Standards von 
der Hydrophoben Interaktionschromatographiesäule dargestellt ist, fällt auf, dass nach der 
Auftragung der Probe nur ein geringer Anteil des HSA-Standards im Durchfluss zu 
erkennen ist. Im anschließenden umgekehrten Salzgradienten wird bei einer Leitfähigkeit 
von 88 mS/cm respektive 69 mS/cm ein Doppelpeak eluiert. In der Abb. 3-24, A wurden 
10 mL eines Hansenula-Kulturüberstandes auf eine Hydrophobe Interaktions-
chromatographiesäule aufgetragen. Hier ist bereits bei der Auftragung der Probe eine große 
Menge an Substanzen, die bei 280 nm absorbieren, im Durchfluss erkennbar. Bei der 
Analyse dieser Fraktion im Coomassie-gefärbten PAA-Gel (siehe Abb. 3-25) konnte eine 
Proteinbande in Höhe von 66,5 kDa nachgewiesen werden. Das bedeutet, dass rHSA zu 
einem großen Teil bereits beim Laden der Säule verloren geht. In dem anschließenden 
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umgekehrten Salzgradienten wird ein Peak mit einer Intensität von 133 mAU bei einer 
Leitfähigkeit von 90 mS/cm eluiert, gefolgt von einem zweiten Peak bei 66 mS/cm. Diese 
Leitfähigkeitswerte stimmten mit denen des Doppelpeaks des HSA-Standards überein. Da 
eine Überlappung der insgesamt vier Peaks bei der Elution von Hansenula-Kulturüberstand 
zu beobachten war, konnten die Substanzen der einzelnen Peaks – selbst nach Wahl 
geringer Fraktionsvolumina – nicht getrennt voneinander dargestellt werden. In den meisten 
Fraktionen wurde eine Doppelbande in Höhe von 66,5 kDa nachgewiesen.  
 
Abb. 3-25: Coomassie-gefärbtes PAA-Gel mit Fraktionen aus der Hydrophoben 
Interaktionschromatographie (siehe Abb. 3-24).  M: Mark 12; Load: 12 µL Fermentationsüberstand von 
Hansenula-Klon RB 11 FMD-HSA 56-1 (Kultivierung bei 30 °C, pH 6,0, Syn6 Medium mit Glukose) nach 
Pufferaustausch in 50 mM NaPO4 + 1 M Ammoniumsulfat, pH 8,5  Fr.A2 bis Fr. B8: es wurden 12 µL der 
jeweiligen Fraktionen auf das Gel aufgetragen. Fr.A5 10x: Fraktion 5 wurde vor dem Auftragen mittels einer 
30kDa NanoSep Säule 10 fach konzentriert. 
 
Bei der Hydrophoben Interaktionschromatographie zeigte die Verwendung einer 
Säulenmatrix mit kleiner Porengröße und die Verwendung von Ammoniumsulfat als 
Salzzusatz im Laufpuffer - zur Verbesserung der hydrophoben Wechselwirkung zwischen 
Anlayten und Ligand - die besten Ergebnisse für die Reinigung von rHSA aus Hansenula-
Kulturüberstand. 
3.4.2.1 Bilanzierung 
Um eine Aussage über die Effektivität der Aufreinigung treffen zu können, wurde 
die rHSA Ausbeute anhand der Bandenintensität im Coomassie-gefärbten PAA-Gel visuell 
abgeschätzt (siehe Tabelle 3-4). Die Abschätzung der rHSA Konzentrationen im PAA-Gel 
wurde dadurch erschwert, dass der Kulturüberstand (Load) durch den Zusatz von 1 M 
Ammoniumsulfat ein schlechtes Laufverhalten zeigte und somit der Vergleich der Banden-
intensitäten ungenau wurde.  
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Tabelle 3-4: Massenbilanz von rHSA in der Hydrophoben Interaktionschromatographie (HIC). 
 Die rHSA Konzentrationen wurden durch visuelle Abschätzung der Bandenintensität im Coomassie-
gefärbten PAA-Gel (Abb. 3-25) ermittelt.  
Probe rHSA 
[mg/L] 
Volumen 
[mL] 
rHSA 
[mg] 
Ausbeute 
[%] 
Fermentationsüberstand 295 7,50 2,21 100 
Geladen HIC (nach PD-10) 221 10,00 2,21 100 
Fr. A2 HIC Waschvorgang 20 10,91 0,22 10 
Fr. A3 HIC Waschvorgang 80 14,02 1,12 51 
Summe Waschvorgang   1,34 61 
Fr. A5 HIC 100 2,93 0,29 13 
Fr. A8 HIC 150 0,73 0,11 5 
Fr. A9 HIC 150 1,56 0,23 11 
Fr. A12 HIC 20 1,11 0,02 1 
Fr. B10 HIC 20 2,47 0,05 2 
Fr. B8 HIC 10 1,46 0,01 1 
Summe Fraktionen   0,71 33 
Gesamt   2,05 93 
 
Bei einer anfänglich eingesetzten rHSA Menge von 221 mg/L in 10 mL (aus Eluat 
der PD-10 Säule), die auf die HIC-Säule aufgetragen wurde (2,21 mg), konnten in allen 
Fraktion (A5 bis B8) mit 0,71 mg 33 % rHSA wieder gefunden werden. Betrachtet man die 
Fraktionen mit der geringsten Anzahl an Nebenbanden (siehe PAA-Gel in Abb. 3-25), so 
konnte in den Fraktionen A5 bis A9 mit 0,63 mg 29 % rHSA wieder gefunden werden. 
Diese Ausbeute ist relativ gering zu den in der Literatur beschriebenen Ausbeuten von 85 % 
(Li et al. 2004) und 85-95 % (Shukla et al. 2002) bei der Hydrophoben 
Interaktionschromatographie. Eine Ursache für die geringe Ausbeute liegt an der geringen 
hydrophoben Wechselwirkung von rHSA zur Matrix, da beim Waschvorgang mit 1,34 mg 
rHSA 61 % im Durchfluss waren.  
Das rHSA Degradationsprodukt in Höhe von 52 kDa konnte in keiner Fraktion 
getrennt vom intakten rHSA dargestellt werden. Die Ursache dafür liegt wahrscheinlich 
darin, dass dieses Degradationsprodukt sich hinsichtlich der Bindungseigenschaften kaum 
vom intakten rHSA unterscheidet und somit nicht in zwei getrennten Peaks eluiert werden 
kann.  
Da bei der Hydrophoben Interaktionschromatographie eine relativ hohe Leitfähigkeit 
im Laufpuffer benötigt wird, eignet sie sich gut zur Kombination mit der 
Ionenaustauscherchromatographie, da bei dieser Methode eine Elution der Proteine durch 
erhöhen der Leitfähigkeit erfolgt.  
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3.4.3 Anionenaustauscherchromatographie 
Wie in Kapitel 3.2.1.1 beschrieben, ist das hier untersuchte rHSA unterhalb eines 
pH-Wertes von 4,5 instabil. Aufgrund des durch Isoelektrische Fokussierung ermittelten 
isoelektrischen Punktes von 4,7 wurde deshalb auf die Untersuchung der Kationen-
austauscherchromatographie verzichtet und nur die Anionenaustauscherchromatographie 
zur Aufreinigung von rHSA untersucht.  
In der hier beschriebenen Aufreinigung wurde Hansenula-Kulturüberstand, wie 
unter 3.4.2 beschrieben, verwendet. Der Fermentationsüberstand wurde durch einen 0,2 µm-
Filter filtriert. Dann wurden 7,5 mL des Fermentationsüberstandes auf eine PD-10 Säule 
aufgetragen und mit 10 mL eines 25 mM Tris HCl Puffers bei pH 7,0 eluiert. Über das 
Verfahren der Gruppentrennung konnte so ein Pufferaustausch stattfinden, da die Salze des 
Fermentationsmediums später eluiert wurden als die Proteine. Ein Probenvolumen von 
10 mL wurde nun auf eine Source 15 Q Anionenaustauscherchromatographiesäule mit 
einem Säulenvolumen von 1,7 mL aufgetragen (siehe Abb. 3-26).  
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Abb. 3-26: Anionenaustauscherchromatographie (2.4.3).  Absorption bei 280 nm (durchgezogene Linie, 
[mAU]) und Leitfähigkeit (gepunktete Linie, [mS/cm]) sind dargestellt. Säule: Source 15 Q 4.6/100. 
Säulenmatrix: 1,7 mL Source 15 Q starker Anionenaustauscher. Flussrate: 1 mL/min. Geladene Probe: 10 mL 
Hansenula-Fermentationsüberstand dialysiert gegen Laufpuffer mittels PD-10 Säule. Laufpuffer: 25 mM Tris 
HCl pH 7,0. Elutionspuffer: 25 mM Tris HCl, 1 M NaCl pH 7,0. Salzgradient: 0-50 % Elutionspuffer in 20 
Säulenvolumina.  
 
Bei dem Chromatogramm in Abb. 3-26 wurde ein flacher Salzgradient gewählt. Hier 
wurde innerhalb von 20 Säulenvolumina (ca. 34 mL) der Laufpuffer zu 50 % durch 
Elutionspuffer ersetzt. Auf diese Weise konnten die unterschiedlichen 
Bindungseigenschaften der einzelnen Proteine gut ausgenutzt werden und die Selektivität 
der Peaks wurde im Vergleich zu einem steileren Salzgradienten (Daten nicht gezeigt) 
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erhöht. Abb. 3-27 zeigt eine vergrößerte Ansicht des Chromatogramms aus Abb. 3-26. Hier 
sind auch die Volumina gekennzeichnet, bei denen einzelne Fraktionen genommen wurden.  
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Abb. 3-27: Anionenaustauscherchromatographie (Ausschnitt aus Chromatogramm Abb. 3-26 A). 
 Die Absorption bei 280 nm (durchgezogene Linie, [mAU]), die Absorption bei 260 nm (gestrichelte 
Linie, [mAU]) und die Leitfähigkeit (gepunktete Linie, [mS/cm]) sind im Diagramm dargestellt. Vertikale 
gestrichelte Linien markieren Anfang und Ende der jeweiligen Fraktion.  
 
Die höchste Konzentration an rHSA fand sich in Fraktion A8 bei einer Leitfähigkeit 
von 16,3 mS/cm (siehe dazu Abb. 3-28). Die Fraktionen A7 und A9 enthielten jedoch 
aufgrund der Überlappung dieser Peaks mit dem Peak aus Fraktion A8 auch einen großen 
Anteil des eluierten rHSA. Außerdem konnte durch den flachen Salzgradienten erzielt 
werden, dass einige Proteine erst nach 50 mL eluiert wurden und somit weniger 
Fremdproteine oder rHSA-Bruchstücke die Haupt-rHSA-Fraktion (Fraktion A8) 
verunreinigten.  
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Abb. 3-28: Coomassie-gefärbtes SDS PAA-Gel (2.2.2) mit Fraktionen aus Anionenaustauscher-
chromatographie (siehe Abb. 3-27).  PPM: Prestained Protein Marker, NEB; Load: 8 µL Fer-
mentationsüberstand von Hansenula-Klon RB 11 FMD-HSA 56-1 (Kultivierung bei 30 °C, pH 6,0, Syn6 
Medium mit Glukose) nach Pufferaustausch in 25 mM Tris HCl, pH 7,0; Fr. A4 bis Fr. B10: pro Fraktion 
wurden 8 µL auf das Gel aufgetragen.  
 
Das Gel zeigt, dass die größte Menge an rHSA in Fraktion A8 enthalten war. Es 
wird jedoch auch deutlich, dass die Anzahl der Proteinbanden in Fraktion A8 im Vergleich 
zur Probe, die auf den Anionenaustauscher geladen wurde (Load), nicht abgenommen hat. 
Es sind vielmehr noch Proteinbanden sichtbar geworden, die in der Ausgangsprobe nicht 
sichtbar waren. Dies hängt mit der Aufkonzentrierung der Proben durch die Selektive 
Elution zusammen. Im Anschluss an diese Anionenaustauscherchromatographie wurde nun 
die Fraktion A8 mit Hilfe eines NanoSep Zentrifugenröhrchens mit einer 30 kDa Membran 
durch Zentrifugation 7 fach aufkonzentriert und 130 µL ± 10 µL auf eine 
Gelchromatographiesäule aufgetragen.  
3.4.3.1 Gelchromatographie 
Für die Gelchromatographie wurde eine Superdex 200 HR 10/30 Säule mit einem 
Säulenvolumen von 24 mL mit einer Dextranmatrix, an der hoch kreuzvernetzte Agarose 
kovalent gebunden war, gewählt. Als Laufpuffer wurde PBS mit Natriumazid bei pH 7,2 
verwendet und bei einer Flussrate von 0,5 mL/min isokratisch über die Säule gepumpt.  
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Abb. 3-29: Gelchromatographie (2.4.5) mit Eluat aus Anionenaustauscher (siehe Abb. 3-27).  A: Säule: 
Superdex 200 HR. Adsorbent: 24 mL Dextran mit kovalent gebundener Agarose. Aufgetragene Probe: 130 µL 
± 10 µL eines 7 fach aufkonzentrierten Eluates aus der Anionenaustauscherchromatographie (siehe Abb. 3-27) 
Die Absorption bei 280 nm (durchgezogene Linie, [mAU]) und die Absorption bei 260 nm (gestrichelte Linie, 
[mAU]) sind im Diagramm dargestellt. Vertikale gestrichelte Linien markieren Anfang und Ende der 
jeweiligen Fraktion. B: Gelchromatographie unter den gleichen Bedingungen wie bei A. Aufgetragene Probe: 
250 µL HSA-Standard (Fraktion V, Sigma) mit einer Konzentration von 1600 mg/L. 
 
Im Chromatogramm der Gelchromatographie (Abb. 3-29, A) ist zu erkennen, dass 
der größte Anteil an Protein nach 13,3 mL eluiert wird. Dieses Elutionsvolumen entspricht 
in etwa dem Elutionszeitpunkt eines HSA-Standards (Fraktion V, Sigma, Abb. 3-29, B) 
nach 12,9 mL unter gleichen Bedingungen. In dem Chromatogramm Abb. 3-29, A ist jedoch 
ein weiterer Peak zu erkennen, der nach 13,9 mL eluiert wird und mit dem Hauptpeak 
überlappt. Da bei der Gelchromatographie größere Moleküle zuerst eluiert werden, handelt 
es sich hierbei um kleinere Proteine als im Hauptpeak. Die Fraktionen aus der 
Gelchromatographie wurden mittels eines Coomassie-gefärbten PAA-Geles und eines 
Western-Blots (Abb. 3-30) analysiert.  
 
Abb. 3-30: A: Coomassie-gefärbtes SDS PAA-Gel (2.2.2) und B: Western Blot (2.2.4) mit Fraktionen aus 
Gelchromatographie (siehe Abb. 3-29).  S1: 0,5 µg und S2: 10 ng HSA-Standard (Fraktion V, Sigma); 
PPM: prestained protein marker, NEB; Load: 6,4 µL 7 fach aufkonzentrierte Probe aus Anionentauscher 
Fraktion A8 (siehe Abb. 3-27 und Abb. 3-28); Fr. 5 bis Fr. 8: 12 µL der jeweiligen Fraktionen aus 
Gelchromatographie (siehe Abb. 3-29).  
 
Anhand des Coomassie-gefärbten PAA-Geles ist zu erkennen, dass in Fraktion 6 
zwei Proteingruppen eluiert wurden und ansonsten keine weiteren Proteine nachweisbar 
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waren. Die Western-Blot Analyse zeigte, dass es sich bei diesen Proteinbanden um rHSA 
handelt; eine Hauptbande mit intaktem rHSA in Höhe von ca. 66 kDa und eine Nebenbande 
mit einem Degradationsprodukt von rHSA in Höhe von ca. 52 kDa.  
3.4.3.2 Bilanzierung 
Um eine Aussage über die Effektivität der Aufreinigung treffen zu können, wurde 
die rHSA Ausbeute in den einzelnen Chromatographiemethoden bestimmt, indem die rHSA 
Konzentration anhand der Bandenintensität im Coomassie-gefärbten PAA-Gel abgeschätzt 
wurde (siehe Tabelle 3-5). 
Tabelle 3-5: Massenbilanz von rHSA in der Anionenaustauscherchromatographie (AEX) und der 
Gelchromatographie (SEC).  Die rHSA Konzentrationen wurden durch Abschätzung der 
Bandenintensität im Coomassie-gefärbten PAA-Gel (Abb. 3-28 und Abb. 3-30) ermittelt.  
Probe rHSA 
[mg/L] 
Volumen 
[mL] 
rHSA 
[mg] 
Ausbeute 
[%] 
Gesamtaus-
beute [%] 
Fermentationsüberstand 295 7,50 2,21 100 100 
Geladen AEX (nach PD-10) 221 10,00 2,21 100 100 
Fr. A6 AEX  0,52 0,00 0 0 
Fr. A7 AEX 250 0,95 0,24 11 11 
Fr. A8 AEX 310 1,28 0,40 18 18 
Fr. A9 AEX 220 1,63 0,36 16 16 
Fr. A10 AEX  1,37 0,00 0 0 
Summe AEX    45 45 
Geladen SEC (7x Fr. A8 AEX) 2170 0,14 0,29 100 18 
Fr. 5 SEC  0,53 0,00 0 0 
Fr. 6 SEC 333 0,63 0,21 72 13 
Fr. 7 SEC 250 0,22 0,06 19 3 
Fr. 8 SEC  1,03 0,00 0 0 
Summe SEC    91 16 
 
Bei einer anfänglich eingesetzten rHSA Menge von 221 mg/L in 10 mL (aus Eluat 
der PD-10 Säule), die auf die Anionenaustauschersäule aufgetragen wurde (2,21 mg) 
konnten in Fraktion A8 mit 0,4 mg 18 % wieder gefunden werden. Insgesamt konnten in 
allen Fraktionen der Anionenaustauscherchromatographie addiert 45% wieder gefunden 
werden (1 mg). Anschließend wurde das Eluat aus Fraktion A8 mittels NanoSep Säule 7 
fach konzentriert. Somit wurden in einem Volumen von 0,135 mL insgesamt 0,29 mg auf 
die Gelchromatographiesäule aufgetragen. In Fraktion 6 konnten 0,21 mg (72 %) wieder 
gefunden werden und in allen Fraktionen der Gelchromatographie addiert 0,27 mg (ca. 
90 %). Bezogen auf die eingesetzten 18 % rHSA aus Fraktion A8 im Anionenaustauscher 
konnten somit insgesamt 13 % rHSA in Fraktion 6 der Gelchromatographie wieder 
gefunden werden.  
Es konnte gezeigt werden, dass durch Kombination von Anionenaustauscher-
chromatographie und Gelchromatographie rHSA aus Hansenula-Kulturüberstand 
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aufgereinigt werden konnte. Die Effektivität der Reinigung war jedoch sehr gering, da ein 
Verlust an rHSA von ca. 84 % beobachtet werden konnte. Die Ausbeute von rHSA in der 
Gelchromatographie war mit 91 % im normalen Bereich. Der größte Verlust trat bei der 
Anionenaustauscherchromatographie auf. Zum einen war die Ausbeute an rHSA mit 45 % 
sehr gering und zum anderen kam es zu einer Überlappung mehrerer Peaks, so dass nicht 
das gesamte rHSA in einer Fraktion gesammelt werden konnte. Aus diesem Grund wurde 
nur Fraktion A8 auf die Gelchromatographiesäule aufgetragen und somit nur 18 % der 
anfänglichen rHSA Menge. Ein Poolen der Fraktionen A7 bis A9 würde zu einer Steigerung 
der auf die Gelchromatographiesäule aufgetragenen Menge an rHSA auf 45 % führen. Die 
dynamische Bindungskapazität der verwendeten Source 15 Q Säule wird mit 45 mg BSA 
pro mL Matrix beschrieben (Handbuch Amersham). Bei einem Bettvolumen von 1,7 mL 
beträgt somit die gesamte Bindungskapazität ca. 76,5 mg BSA und ist somit ausreichend für 
die hier eingesetzten 2,21 mg rHSA. Auch ein Verlust an rHSA beim Beladen war nicht 
eindeutig. Die Proben aus dem Waschschritt wurden zwar nicht auf das Gel aufgetragen, 
aber die Absorption von 100 mAU beim Auftragen der Probe und beim Waschen (siehe 
Abb. 3-26) war geringer als die Absorption von 475 mAU bei Fraktion A8 und deutet somit 
nicht auf einen hohen Verlust an rHSA beim Beladen der Säule hin. Die Ursache für den 
hohen Verlust an rHSA bei der Anionenaustauscherchromatographie konnte somit nicht 
eindeutig geklärt werden.  
3.4.4 Metall-Affinitätschromatographie 
Albumin bindet im menschlichen Blut u. a. an Calcium. Diese Eigenschaft der 
Bindung an zweiwertige Ionen wurde genutzt, um rHSA mittels Metall-Affinitäts-
chromatographie aufzukonzentrieren. In dem hier gezeigten Fall wurden über den kovalent 
an die Matrix gebundenen Chelatbildner NTA (Nitrilo-tri acetic acid) die zweiwertigen 
Nickel-Ionen gebunden.  
In der hier beschriebenen Aufreinigung wurde Hansenula-Kulturüberstand, wie 
unter 3.4.2 beschrieben, verwendet. Der mit einem 0,2 µm-Filter filtrierte Hansenula-
Kulturüberstand wurde zunächst durch Zugabe von 1 M NaCl auf eine Leitfähigkeit von 
85 mS/cm eingestellt und der pH-Wert von 5,6 auf 7,9 durch Zugabe von NaOH erhöht. 
Dann wurden 50 mL dieser Probe auf eine mit Nickel beladene Säule (XK 16/20 chelating 
sepharose fast flow) mit einem Säulenvolumen von 18 mL aufgetragen (siehe Abb. 3-31). 
Als Laufpuffer wurde 25 mM Tris HCl mit 1 M NaCl bei pH 7,8 verwendet und mit einer 
Flussrate von 5 mL/min über die Säule gepumpt. Nach dem Beladen der Säule wurde die 
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Elution gestartet, indem die Imidazolkonzentration stufenweise durch Mischen des 
Laufpuffers mit dem Elutionspuffer erhöht wurde. 
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Abb. 3-31: Metall-Affinitätschromatographie (2.4.2).  A: Säule: XK 16/20 Chelat Sepharose Fast 
Flow. Adsorbent: 18 mL mit Nickel geladene Sepharose. Aufgetragene Probe: 50 mL Hansenula-
Kulturüberstand bei pH 7,9 und 85 mS/cm. Die Absorption bei 280 nm (durchgezogene Linie, [mAU]), die 
Absorption bei 260 nm (gestrichelte Linie, [mAU]) und der Anteil an Elutionspuffer (gepunktete Linie, [%]) 
sind im Diagramm dargestellt. Vertikale gestrichelte Linien markieren Anfang und Ende der jeweiligen 
Fraktion. FT1 und FT2 sind Fraktionen, die während des Lade- bzw. Waschvorganges genommen wurden. B: 
Vergrößerte Darstellung des Chromatogramms A.  
 
Das Chromatogramm (Abb. 3-31, A) zeigt, dass beim Lade- und Waschvorgang 
(FT1 und FT2) ein großer Anteil der in der Probe gelösten Substanzen nicht an die Säule 
bindet bzw. sofort von der Säule eluiert wird. Wie anhand des Coomassie-gefärbten PAA-
Geles in Abb. 3-32 zu erkennen ist, befindet sich auch rHSA im Durchfluss. Die hier zu 
erkennende Bandenintensität ist zwar sehr gering, jedoch besaßen die Durchfluss- und die 
Waschfraktion zusammen ein Volumen von 55 mL, wodurch das rHSA verdünnt wurde. Da 
kein Imidazol im Laufpuffer vorhanden war, zeigt dies, dass die Bindungseigenschaften von 
rHSA zu Nickelionen nicht besonders stark sind. Bei einer Imidazolkonzentration von 
50 mM (20 % Elutionspuffer) wurden die auf der Säule gebundenen Proteine in Form eines 
symmetrischen Peaks in einem Volumen von 5 mL eluiert (Fr. 4/5) (siehe Abb. 3-31, B). 
Das Coomassie-gefärbte PAA-Gel in Abb. 3-32 zeigt, dass die auf der Höhe des HSA-
Standards liegende Bande der gesammelten Fraktionen 4 und 5 eine höhere Intensität 
aufweist als die Bande der Probe, die auf die Säule aufgetragen wurde. Demnach konnte 
rHSA an mit Nickel geladene Sepharose binden und bei einer Imidazolkonzentration von 
50 mM von der Säule eluiert werden. Die Verschiebung der Basislinie nach 275 mL 
Durchflussvolumen kann mit der Absorption von Imidazol bei 280 nm zusammenhängen. 
Das Bandenmuster der Fraktionen 4 und 5 zeigt, dass weitere Proteine unterschiedlicher 
Größe in diesen Fraktionen nachgewiesen werden konnten. (Es kann sich dabei auch um 
Degradationsprodukte von rHSA handeln. Dies wurde jedoch nicht näher verifiziert.) 
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Mit Hilfe der Metall-Affinitätschromatographie konnte somit rHSA – unter 
Berücksichtigung eines gewissen Verlustes bei dem Waschvorgang – aufkonzentriert 
werden und von Substanzen getrennt werden, die bei 260 nm absorbierten.  
 
Abb. 3-32: Coomassie-gefärbtes PAA-Gel mit Fraktionen aus Metall-Affinitätschromatographie (Abb. 
3-31).  S: 1 µg HSA-Standard (Fraktion V, Sigma); M: Mark 12; Load: 16 µL Kulturüberstand Hansenula-
Klon RB 11 FMD-HSA 56-1 (Kultivierung bei 30 °C, pH 6,0, Syn6 Medium mit Glukose) bei pH 7,9 und 
85 mS/cm; FT1+2: 16 µL aus Fraktionen, die während des Lade- bzw. Waschvorganges genommen wurden; 
von den restlichen Fraktionen wurden ebenfalls 16 µL Probe auf das Gel aufgetragen. Schlechtes 
Laufverhalten der Load-Probe wahrscheinlich auf hohe Salzkonzentration von 1 M NaCl zurückzuführen.  
 
1 mL der gesammelten Fraktionen 4 und 5 aus der Metall-Affinitätschromatographie 
wurde anschließend mit Hilfe eines Nanosepzentrifugenröhrchens mit einer 30 kDa 
Membran durch Zentrifugation 4 fach aufkonzentriert und 0,25 mL auf eine 
Gelchromatographiesäule aufgetragen.  
3.4.4.1 Gelchromatographie 
Bei der Gelchromatographiesäule handelte es sich wie in Kapitel 3.4.3.1 um eine 
Superdex 200 HR 10/30 Säule mit einem Säulenvolumen von 24 mL mit einer 
Dextranmatrix an der hoch kreuzvernetzte Agarose kovalent gebunden war. Als Laufpuffer 
wurde PBS mit Natriumazid bei pH 7,2 verwendet und bei einer Flussrate von 0,5 mL/min 
isokratisch über die Säule gepumpt.  
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Abb. 3-33: Gelchromatographie (2.4.5) mit Eluat aus Metall-Affinitätschromatographie (siehe Abb. 
3-31).  A: Säule: Superdex 200 HR. Adsorbent: 24 mL Dextran mit kovalent gebundener Agarose. 
Aufgetragene Probe: 250 µL eines 4 fach aufkonzentrierten Eluates aus der Metall-Affinitätschromatographie 
(siehe Abb. 3-31). Die Absorption bei 280 nm (durchgezogene Linie, [mAU]) und die Absorption bei 260 nm 
(gestrichelte Linie, [mAU]) sind im Diagramm dargestellt. Vertikale gestrichelte Linien markieren Anfang und 
Ende der jeweiligen Fraktion. B: Vergrößerte Darstellung des Chromatogramms A.  
 
In dem Chromatogramm in Abb. 3-33, A ist im Gegensatz zur Gelchromatographie 
der Fraktion A8 des Anionenaustauschereluates (siehe Abb. 3-29) zu erkennen, dass hier 
deutlich mehr Substanzen von der Säule eluiert wurden. Teilweise besitzen diese Peaks eine 
höhere Absorption bei 260 nm als bei 280 nm und deuten somit auf Nukleinsäuren hin. 
Nach 12,9 mL Elutionsvolumen ist ein Peak zu erkennen, der in seiner Symmetrie dem 
rHSA Peak aus der vorherigen Gelchromatographie ähnelt und durch Analyse der 
Fraktionen auf einem Coomassie-gefärbten PAA-Gel (siehe Abb. 3-34) dem rHSA 
zuzuordnen ist. Die vergrößerte Darstellung dieses Chromatogramms in Abb. 3-33, B zeigt 
deutlich die Schulterbildung des ansonsten symmetrischen Peaks. Dies ist darauf 
zurückzuführen, dass hier zwei Substanzen eluiert wurden, die sich in ihrer Größe nur 
minimal unterschieden. Die Analyse der Fraktionen der Gelchromatographie auf einem 
Coomassie-gefärbten PAA-Gel (siehe Abb. 3-34) zeigen jedoch, dass selbst in der Fraktion, 
die im Anstieg des Hauptpeaks genommen wurde (Fr. 2), eine Doppelbande zu erkennen ist 
und somit eine Verunreinigung durch die Substanz aus dem Nachbarpeak.  
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Abb. 3-34: Coomassie-gefärbtes PAA-Gel mit Fraktionen aus der Gelchromatographie (siehe Abb. 
3-33).  M: Mark 12; S: 1 µg HSA-Standard (Fraktion V, Sigma); Load: 16 µL Fraktion 4/5 (4 fach 
aufkonzentriert mittels 30 kDa Nanosep); Fr. 2 bis Fr. 5: 16 µL Probe der jeweiligen Fraktionen wurden auf 
das Gel aufgetragen.  
 
Das Degradationsprodukt von rHSA, das im Gel als Bande unterhalb von 66,5 kDa 
zu erkennen ist, unterscheidet sich in seiner Größe nur so gering von dem intakten rHSA 
Molekül, dass es durch eine analytische Gelchromatographie nicht von dem intakten rHSA 
Molekül zu trennen ist.  
3.4.4.2 Bilanzierung 
Zur Beurteilung der Effektivität der Chromatographiemethoden wurden die rHSA 
Konzentrationen der einzelnen Fraktionen mittels ELISA bestimmt und so die Ausbeute von 
rHSA berechnet (siehe Tabelle 3-6).  
Tabelle 3-6: Massenbilanz von rHSA in der Metall-Affinitätschromatographie (IMAC) und der 
Gelchromatographie (SEC).  Die rHSA Konzentrationen wurden mittels ELISA bestimmt (2.2.5).  
Probe rHSA 
[mg/L] 
Volumen 
[mL] 
rHSA 
[mg] 
Ausbeute 
[%] 
Gesamtaus-
beute [%] 
Geladen IMAC 295 50,00 14,75 100 100 
Fr. 4/5 752 5,10 3,84 26 26 
Fr. 6 18 9,80 0,18 1 1 
Summe AC    27 27 
Geladen SEC (4x Fr. 4/5) 3008 0,25 0,75 100 26 
Fr. 2 75 0,45 0,03 4 1 
Fr. 3 341 0,33 0,11 15 4 
Fr. 4 344 0,28 0,10 13 3 
Fr. 5 134 1,13 0,15 20 5 
Summe SEC    52 13 
 
Bei einer anfänglich eingesetzten rHSA Menge von 295 mg/L in 50 mL Hansenula-
Kulturüberstand (mit NaCl auf 85 mS/cm eingestellt), die auf die IMAC-Säule aufgetragen 
wurde (14,75 mg), konnten in den Fraktionen 4 und 5 mit 3,84 mg 26 % wieder gefunden 
werden. Insgesamt konnten in allen Fraktionen der Metall-Affinitätschromatographie 
addiert 27 % wieder gefunden werden (4,02 mg). Anschließend wurde das Eluat aus den 
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Fraktionen 4 und 5 mittels NanoSep Säule 4 fach konzentriert. Somit wurden in einem 
Volumen von 0,25 mL insgesamt 0,75 mg rHSA auf die Gelchromatographiesäule 
aufgetragen. In den Fraktionen, die die wenigsten Verunreinigungen aufwiesen (Fraktionen 
2 bis 4, siehe Abb. 3-34), konnten 0,24 mg (32 %) wieder gefunden werden, in allen 
Fraktionen der Gelchromatographie addiert 0,39 mg (52 %). 
Es konnte gezeigt werden, dass rHSA an zweiwertige Ionen bindet und durch eine 
Kombination von Metall-Affinitätschromatographie und Gelchromatographie aus 
Hansenula-Kulturüberstand aufgereinigt werden konnte. Die Effektivität der Reinigung war 
jedoch sehr gering, da ein Verlust an rHSA von ca. 87 % beobachtet werden konnte. Die 
Ausbeute von rHSA in der Gelchromatographie war mit 52 % sehr gering. Die Ursache 
dafür konnte nicht eindeutig geklärt werden. Das Chromatogramm in Abb. 3-33 zeigte zwar 
neben den Hauptpeaks noch weitere Peaks, diese wurden jedoch nach den Hauptpeaks 
eluiert und enthielten somit Substanzen von niedrigerem Molekulargewicht als rHSA. Die 
Ausbeute von rHSA in der Metall-Affinitätschromatographie war mit 27 % ebenfalls sehr 
gering. Die hohe Absorption beim Lade- und Waschvorgang im Chromatogramm (siehe 
Abb. 3-31, A) von ca. 3000 mAU deutet darauf hin, dass eine große Menge an rHSA nicht 
an die Säule binden konnte. Die Proben aus den Waschfraktionen zeigten zwar im PAA-Gel 
(siehe Abb. 3-32) nur eine geringe Intensität, da es sich hierbei jedoch um verdünnte Proben 
handelte (Volumen der Fraktionen FT1 und FT2: ca. 55 mL und der Waste-Fraktion: ca. 
114 mL), ist davon auszugehen, dass sich eine große Menge rHSA im Durchfluss befand.  
3.4.5 Vergleich der Reinheit von rHSA mit kommerziell erhältlichem 
HSA 
Zur Überprüfung der Reinheitsanforderungen an rHSA und zur Einordnung des 
Reinheitsgrades zu kommerziell erhältlichen HSA Produkten wurde eine Albumin Probe 
aus einer Infusionslösung (Human-Albumin Kabi 20%, Octapharma) mittels SDS PAGE 
und Western Blot analysiert und mit dem Bandenmuster des in dieser Arbeit produzierten 
rHSA verglichen (siehe Abb. 3-35). Das hier dargestellte rHSA (Fr. 3 SEC) wurde mit der 
in Kapitel 3.4.4 beschriebenen Metall-Affinitätschromatographie kombiniert mit einer 
Gelchromatographie aufgereinigt.  
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Abb. 3-35: Coomassie-gefärbtes PAA-Gel (links) und Western-Blot (rechts) von pHSA (Albumin Kabi 
20, Octapharma) und rHSA (Fraktion 3, Gelchromatographie Abb. 3-33).  S: 2 µg HSA-Standard 
(Fraktion V, Sigma); M: Mark 12; O1: 3,8 µg pHSA, Octapharma; O2: 1,9 µg pHSA, Octapharma; O3: 0,77 µg 
pHSA, Octapharma; Ü: 20 µL Kulturüberstand Hansenula-Klon RB 11 FMD-HSA 56-1 (Kultivierung bei 
30 °C, pH 6,0, Syn6 Medium mit Glukose); Fr.3 SEC: 20 µL aus Fraktion 3 der Gelchromatographie (siehe 
Kapitel 3.4.4.1). Fraktion 3 aus der Gelchromatographie wurde für 22 Tage bei 4 °C in Elutionspuffer (PBS +  
Natriumazid, pH 7,2) gelagert, um die Stabilität von rHSA in diesem Puffer zu überprüfen.  
 
Die Fraktion 2 aus Gelchromatographie wurde 22 Tage bei 4 °C gelagert. Dies ist 
wahrscheinlich die Ursache für die Bildung einer Degradationsbande in Höhe von 6 kDa, 
die auch in der Probe des Hansenula-Kulturüberstandes zu erkennen ist. Wahrscheinlich 
handelt es sich daher bei dieser Bande um ein bevorzugt gebildetes Bruchstück, was zu der 
Bildung dieser Doppelbande beiträgt. 
Die Infusionslösung Human-Albumin Kabi-20% enthielt Albumin, das aus 
menschlichem Plasma isoliert wurde (pHSA). Im Western-Blot sind bei den Proben aus der 
Infusionslösung Banden oberhalb der Hauptbande von HSA in Höhe von ca. 130 kDa zu 
erkennen. Dies könnte ein Zeichen für die Bildung eines Dimers des HSA Moleküls sein. 
Des Weiteren sind sowohl bei den Proben aus der Albumin Kabi 20%-Lösung 
(Octapharma) als auch bei dem rHSA einer Reihe von Proteinbanden unterhalb der 
Hauptbande von HSA zu erkennen, die wahrscheinlich Degradationsprodukte von Albumin 
darstellen.  
Die Reinheit von rHSA und kommerziell erhältlichem pHSA war mit Ausnahme des 
6 kDa Degradationsproduktes somit vergleichbar. Es gab jedoch einen qualitativen 
Unterschied, da sich in der rHSA Probe ein Degradationsprodukt mit einer Größe von ca. 
52 kDa befand. Aufgrund des geringen Unterschiedes dieses Degradationsproduktes zu 
intaktem rHSA hinsichtlich Größe und Bindungsverhalten, konnte keine Isolierung des 
intakten rHSA mit den hier untersuchten Chromatographiemethoden erreicht werden. Das 
Problem der Bildung von Degradationsprodukten bei der rekombinanten Herstellung von 
HSA ist auch für andere Hefesysteme beschrieben worden (Sleep et al. 1990; Fleer et al. 
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1991). Häufig handelt es sich dabei um proteolytische Degradationen durch 
zellwandassoziierte Proteasen. Zusätzlich zur Optimierung der Reaktionsbedingungen wie 
Temperatur und pH-Wert (Kobayashi et al. 2000) wird das gezielte Ausschalten von 
Proteasesequenzen durch „knock-out“ als mögliche Maßnahme gegen die Bildung von 
Degradationsprodukten beschrieben (Kang et al. 2000).  
3.5 Optimierung eines industriellen Prozesses 
Im Folgenden wird der Einsatz der fedbatch-pro® Anlage bei der Optimierung eines 
Prozesses für einen Kooperationspartner des Fraunhofer IME beschrieben. Die Zielsetzung 
war, in möglichst kurzer Zeit die Herstellung von drei verschiedenen rekombinanten 
Proteinen durch drei Klone der Hefe Hansenula polymorpha zu steigern und den besten 
Produzenten zu identifizieren. Anschließend sollte der beste Produzent im 5-L Maßstab 
kultiviert werden und dort einer weiteren Prozessoptimierung unterzogen werden. Eine 
Übersicht der Prozessoptimierung ist in Abb. 3-36 dargestellt.  
Aus Gründen der durch den Kooperationspartner geforderten Geheimhaltung werden 
die drei Hansenula-Klone und die dazugehörigen rekombinanten Proteine durch die Ziffern 
1 bis 3 bezeichnet. Zu Beginn dieses Projektes war in den Labors des Industriepartners kein 
Produkt im Fermentationsüberstand nachweisbar. Die Ausgangsproduktkonzentration ist im 
Diagramm somit mit 0 g/L dargestellt.  
Alle drei Fermentationsläufe in der fedbatch-pro® Anlage wurden mit einer 
Anfangsglyzerinkonzentration von 25 g/L im Glyzerin-Zulaufverfahren betrieben und 
richteten sich nach den allgemeinen Parametern für die parallele Kultivierung, die in Kapitel 
2.5.5 beschrieben sind. Bei den Fermentationen im 5-L Rührkesselreaktor wurden die Art 
der Kohlenstoffquelle und die Fütterungsstrategie variiert und ansonsten die in Kapitel 2.5.6 
aufgeführten Fermentationsbedingungen verwendet. 
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Abb. 3-36: Ablaufschema der Optimierung eines industriellen Prozesses.    
Die Bestimmung der Produktkonzentration erfolgte im 16-fach parallelen Bioreaktorsystem durch visuelle 
Abschätzung in den silbergefärbten bzw. Coomassie-gefärbten Gelen. Im Rührkesselreaktor erfolgte die 
Bestimmung der Produktkonzentration mittels analytischer HPLC in den Labors des Industriepartners.  
 
3.5.1 Kultivierung von Hansenula-Klon-1 in der fedbatch-pro® Anlage 
(1/3) 
Im ersten Lauf der fedbatch-pro® Anlage wurden die Kultivierungsbedingungen für 
die Produktion von Protein-1 durch den Hansenula-Klon-1 untersucht. Bei dem Hansenula-
Klon-1 handelte es sich um einen Hansenula-Klon, der mehrere Kopien des Protein-1-Gens 
enthielt. In erster Linie wurden pH-Werte und Medienzusätze variiert. Die Zuordnung der 
verschiedenen Parameter zu den einzelnen Kolben ist in Tabelle 3-7 dargestellt. 
Klon-1 
16-fach paralleles Bioreaktorsystem,
fedbatch-pro® (250 mL) 
Rührkesselreaktor,  
Benchtop (5 L) 
Klon-3
Glyzerin 
Glukose 
Zuerst 
batch-
weise 
Zugabe, 
dann dO2-
kontrol-
lierter 
Zulauf  
dO2-
kontrol-
lierter 
Zulauf 
0,72 g/L 
1,55 g/L 
0 1 2 3 4 5 6 Wochen 
pH 3,0 
Syn6  
Klon-2 
Klon-3 
Fütterungs-
strategie 
pH 3,0 
Syn6  
1,87 g/L 
Konstante 
Zulauf-
rate 
0,15 g/L 0,25 g/L 
Beste 
Beding-
ungen 
Maximale 
Ausbeute 
0 g/L 
0,11 g/L 
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Tabelle 3-7: Parameterwahl im ersten Lauf der fedbatch-pro® Anlage zur Kultivierung von Hansenula-
Klon-1.  Syn6: Synthetisches Standardfermentationsmedium (2.5.5), YPG: Komplexes Fermentationsmedium 
(10 g/L Hefeextrakt, 20 g/L Trypton, 25 g/L Glyzerin), CA: Zugabe von 1 % (w/v) Casamino Acids.  
Kolben Hansenula-Klon pH-Wert Medium 
1 Klon 1 5 Syn6 
2 Klon 1 5 Syn6 
3 Klon 1 5 Syn6 + CA 
4 Klon 1 5 Syn6 + CA 
5 Klon 1 4 Syn6 
6 Klon 1 4 Syn6 
7 Klon 1 4 Syn6 + CA 
8 Klon 1 4 Syn6 + CA 
9 Klon 1 3 Syn6 
10 Klon 1 3 Syn6 
11 Klon 1 3 Syn6 + CA 
12 Klon 1 3 Syn6 + CA 
13 Klon 1 3 YPG 
14 Klon 1 3 YPG + CA 
15 Wildtyp 3 Syn6 
16 Wildtyp 3 Syn6 + CA 
 
Alle Kolben wurden mit 20 mL einer Vorkultur der jeweiligen Hansenula-Stämme 
angeimpft. Sie wurden bei einem pH-Wert von 5,0 einer Belüftungsrate von 1 mL/mL/min 
Druckluft, einer Temperatur von 37°C und einer Rührerdrehzahl von 1000 U/min gestartet 
und besaßen ein Anfangsvolumen von 200 mL. Nach 18 h wurde in allen Kolben die 
Glyzerin-Zufuhr mit einer Rate von 1 g/L/h gestartet und nach 19,0 h auf eine Rate von 
2 g/L/h erhöht. Die Glyzerin-Zufuhr wurde manuell gesteuert und so eingestellt, dass die 
Gelöstsauerstoffkonzentration oberhalb von 0 % lag. Nach 18,75 h wurde in den 
entsprechenden Kolben 1 % Casamino Acids zugesetzt. Der pH-Sollwert wurde nach 
18,75 h in den entsprechenden Kolben auf pH 4,0 bzw. pH 3,0 gesenkt. Dies geschah in den 
Kolben ohne Zusatz von Casamino Acids über die Selbstansäuerung durch die Hefen. In 
den Kolben mit Zusatz von Casamino Acids wurde der pH-Wert durch die Zugabe von 
1,1 mL ± 0,6 mL 6 molarer HCl-Lösung auf den entsprechenden pH-Sollwert gesenkt. Da 
nur eine einseitige pH-Regelung mit einer 8 %igen Ammoniaklösung durchgeführt wurde, 
konnte der pH-Wert nicht durch Zugabe von Säure automatisch geregelt werden. In einigen 
Kolben war daher auch ein Anstieg des pH-Wertes um ca. eine Einheit oberhalb des pH-
Sollwertes zu beobachten, der jedoch im Laufe der Fermentation durch die 
Selbstansäuerung der Hefen kompensiert wurde. Nach einer Kultivierungszeit von 43 h 
konnte die höchste Produktakkumulation im silbergefärbten PAA-Gel nachgewiesen 
werden.  
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Abb. 3-37: Silbergefärbtes PAA-Gel. Expression von Protein 1 in fedbatch-pro® Lauf 1.  Es wurden 
20 µL Probe nach 43 h auf das Gel aufgetragen. M: Längenmarker; S: Protein-1-Standard (760 ng); 1-16: 
Kolbennummern. In den Kolben 9 und 10 (pH 3,0, Syn6 Medium ohne Casamino Acids) ist die höchste 
Bandenintensität auf Höhe des Protein 1-Standards zu erkennen.  
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Abb. 3-38: Biomassebildung nach 43 h in fedbatch-pro® Lauf 1 bei der Kultivierung von Hansenula-
Klon-1.  Die Trockengewichte wurden gravimetrisch bestimmt (2.5.3) und nach der in Kapitel 2.5.7 
beschriebenen Methode normalisiert. Die Reihenfolge der Kolben entspricht der Reihenfolge, wie die Proben 
auf das PAA-Gel in Abb. 3-37 aufgetragen wurden.  
 
In Abb. 3-37 ist zu erkennen, dass bei der Kultivierung bei pH 3,0 und Syn6 
Medium ohne Zusatz von Casamino Acids die höchste Konzentration an Protein-1 
nachgewiesen werden konnte.  
In den Kolben bei pH 3,0 und YPG-Medium konnte sowohl mit als auch ohne die 
Zugabe von Casamino Acids eine Bande in Höhe des Protein-1-Standards nachgewiesen 
werden. Da die Intensität beider Banden gleich war, konnte weder ein positiver noch ein 
negativer Effekt auf die Expression von Protein-1 durch den Zusatz von Casamino Acids 
erkannt werden. Die Intensität beider Banden war jedoch geringer als in den Kolben bei 
pH 3,0 mit Syn6 Medium ohne Zusatz von Casamino Acids. Die Verwendung des 
synthetischen Syn6 Mediums führte somit zu einer höheren Konzentration an Protein-1 als 
die Verwendung von YPG-Komplexmedium.  
In Abb. 3-38 ist die Biomassebildung bei der Kultivierung von Hansenula-Klon-1 in 
der fedbatch-pro® Anlage nach 43 h dargestellt. Hier ist zu erkennen, dass die 
Biomassebildung in den einzelnen Kolben nach 43 h mit einem Mittelwert von 27 g/L ± 
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8 g/L sehr unterschiedlich war. Dieser Unterschied in der Biomassebildung wurde bei der 
Bewertung der Bandenintensitäten im Coomassie-gefärbten PAA-Gel berücksichtigt.  
Mit Hilfe der oben erwähnten Parallel-Kultivierung konnte der pH-Wert von 3,0 und 
die Verwendung des Syn6 Mediums als förderlich für die Produktion von Protein-1 
identifiziert werden. Der Zusatz von Casamino Acids führte zu keiner Verbesserung der 
Ausbeute an Protein-1. 
3.5.2 Kultivierung von Hansenula-Klon-1 in der fedbatch-pro® Anlage 
(2/3) 
Die Ergebnisse aus dem ersten Lauf wurden nun in einer weiteren Parallel-
Kultivierung überprüft und durch die Änderung anderer Parameter die Suche nach den 
optimalen Bedingungen für die Produktion von Protein-1 erweitert. Alle Fermentationen 
wurden bei pH 3,0 betrieben. In erster Linie wurde die Belüftungs- und Fütterungsrate 
variiert, um die Biomassebildung zu steigern. Des Weiteren wurde der Einfluss der Zugabe 
von Methanol, eines Komplexmediums und der Genkopienzahl auf das Wachstum und die 
Expression von Protein-1 untersucht. Die Zuordnung der verschiedenen Parameter zu den 
einzelnen Kolben ist in Tabelle 3-8 dargestellt. 
Tabelle 3-8: Parameter für den zweiten Lauf der fedbatch-pro® Anlage zur Kultivierung von 
Hansenula-Klon 1.  SC: Hansenula-Klon-1, der nur eine Kopie (single copy) des Protein-1-Gens 
enthält; Wildtypstamm von H. polymorpha (2.1.7); leerer Vektor: RB 11 H. polymorpha Stamm, in den ein 
Vektor ohne Geninformation kloniert wurde, Komplex: Komplexes Fermentationsmedium des 
Industriepartners. 
Kolben Hansenula-Klon Induktionsmittel Variation von  Medium 
1 Klon 1   Syn6 
2 Klon 1   Syn6 
3 Klon 1   Komplex 
4 Klon 1 Methanol  Komplex 
5 Klon 1  Belüftungs- u. Fütterungsrate Syn6 
6 Klon 1  Belüftungs- u. Fütterungsrate Syn6 
7 Klon 1  Belüftungs- u. Fütterungsrate Syn6 
8 Klon 1  Belüftungs- u. Fütterungsrate Syn6 
9 Klon 1 Methanol  Syn6 
10 Klon 1 Methanol  Syn6 
11 Klon 1 (SC)   Syn6 
12 Klon 1 (SC)   Syn6 
13 Wildtyp   Syn6 
14 Wildtyp   Syn6 
15 Mit leerem Vektor   Syn6 
16 Mit leerem Vektor   Syn6 
 
Alle Kolben wurden mit 20 mL einer Vorkultur der jeweiligen Hansenula-Stämme 
angeimpft. Sie wurden bei einem pH-Wert von 5,0 einer Belüftungsrate von 1 mL/mL/min 
Druckluft, einer Temperatur von 37°C und einer Rührerdrehzahl von 1000 U/min gestartet 
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und besaßen ein Anfangsvolumen von 200 mL. Nach 16,5 h wurde der Glyzerin-Zulauf mit 
einer Rate von 1 g/L/h gestartet und nach 22,5 h auf 2 g/L/h erhöht. Die Glyzerin-Zufuhr 
wurde manuell gesteuert und so eingestellt, dass die Gelöstsauerstoffkonzentration oberhalb 
von 0 % lag. Nach 18 h wurde der pH-Sollwert auf pH 3,0 gesenkt und durch die 
Selbstansäuerung der Hefen nach 33 h erreicht. Nach 24 h wurde in den Kolben 5 bis 8 
damit begonnen, die Glyzerinzufuhrrate und die Belüftungsrate zu variieren. Im Laufe der 
Fermentation wurde auf diese Weise in den Kolben 5 und 6 eine maximale 
Glyzerinzufuhrrate von 4 g/L/h bei einer Belüftungsrate von 1,7 mL/mL/min und in den 
Kolben 7 und 8 eine maximale Glyzerinzufuhrrate von 6 g/L/h bei einer Belüftungsrate von 
4 mL/mL/min erzielt, ohne dass die Gelöstsauerstoffkonzentration auf 0 % absank. Nach 
48 h wurde in 3 Kolben mit der Zudosierung von Methanol begonnen, um den Einfluss auf 
die Expression zu untersuchen. Nach 90 h wurde der Prozess gestoppt. Die höchste 
Produktakkumulation konnte im Coomassie-gefärbten PAA-Gel nach 63 h nachgewiesen 
werden (siehe Abb. 3-39). 
 
Abb. 3-39: Coomassie-gefärbtes PAA-Gel. Expression von Protein 1 in fedbatch-pro® Lauf 2.  Es 
wurden 20 µL Probe nach 63 h auf das Gel aufgetragen. M: Längenmarker; S: Protein-1-Standard (760 ng); 1-
16: Kolbennummern. In den Kolben mit einer Glyzerinzulaufrate von 4 g/L/h (Kolben 5 und 6) und 6 g/L/h 
(Kolben 7 und 8) konnte die höchste Bandenintensität in Höhe des Protein-1-Standards nachgewiesen werden.  
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Abb. 3-40: Biomassebildung nach 63 h in fedbatch-pro® Lauf 2 bei der Kultivierung von Hansenula-
Klon-1.  Die Trockengewichte wurden gravimetrisch bestimmt (2.5.3) und nach der in Kapitel 2.5.7 
beschriebenen Methode normalisiert. Die Reihenfolge der Kolben entspricht der Reihenfolge, wie die Proben 
auf das PAA-Gel in Abb. 3-39 aufgetragen wurden.  
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Im Coomassie-gefärbten PAA-Gel in Abb. 3-39 ist zu erkennen, dass in den Kolben 
5 bis 8 die höchste Konzentration an Protein-1 nachgewiesen werden konnte. In diesen 
Kolben wurde der Hansenula-Klon-1 kultiviert und die Glyzerinzufuhrrate sowie die 
Belüftungsrate variiert und im Durchschnitt auf höhere Werte eingestellt als in den übrigen 
Kolben. Dies machte sich auch in der Biomassebildung bemerkbar. Das Diagramm in Abb. 
3-40 zeigt deutlich, dass in den Kolben 5 bis 8 mit einem gemittelten und normalisierten 
Trockengewicht von 73 g/L ± 4 g/L eine weitaus höhere Biomasse gebildet wurde als in den 
übrigen Kolben mit einem gemittelten und normalisierten Trockengewicht von 40 g/L 
±12 g/L. Dieser Unterschied in der Biomassebildung wurde bei der Bewertung der 
Bandenintensitäten im Coomassie-gefärbten PAA-Gel berücksichtigt.  
Bei der Kultivierung der Hansenula-Stämme mit einer Genkopie konnte trotz 
ähnlicher Biomassekonzentration nur eine geringere Bandenintensität in Höhe des Protein-
1-Standards nachgewiesen werden als bei der Kultivierung der Hansenula-Stämme mit 
mehreren Genkopien. Demnach kann man den Unterschied der Bandenintensität beider 
Hansenula-Klone auf die Genkopienzahl zurückführen und feststellen, dass die Erhöhung 
der Genkopienzahl zu einer Erhöhung der Produktausbeute führte. 
Die Kolben 3 und 4, die mit einem Komplexmedium des Industriepartners betrieben 
wurden, zeigten mit einem gemittelten und normalisierten Trockengewicht von 19 g/L ± 
4 g/L eine geringe Biomassebildung und dem entsprechend konnte auch keine Proteinbande 
in Höhe des Protein-1-Standards nachgewiesen werden.  
Bei den Kolben, die mit Methanol, zusätzlich zur Glyzerinzufuhr, betrieben wurden, 
konnte lediglich in Kolben 10 eine Proteinbande geringer Intensität in Höhe des Protein-1-
Standards nachgewiesen werden. Der Zusatz von Methanol führte demnach zu keiner 
Verbesserung der Expression.  
Im zweiten Lauf konnten die Fermentationsbedingungen, die im ersten fedbatch 
Lauf einen positiven Einfluss auf die Produktion von Protein-1 hatten, bestätigt werden. 
Durch die Optimierung der Glyzerinzufuhrrate und der Belüftungsrate konnte darüber 
hinaus die Ausbeute an Protein-1 weiter gesteigert werden.  
3.5.3 Kultivierung von Hansenula-Klon-2 und Klon-3 in der fedbatch-
pro® Anlage (3/3) 
Da insgesamt aus 3 Hansenula-Klonen der beste Produzent identifiziert werden 
sollte, wurden in einem dritten fedbatch-pro® Lauf die Kultivierungsbedingungen für die 
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Produktion von Protein-2 und Protein-3 durch die Hansenula-Klone Klon-2 und Klon-3 
untersucht. Diese Proteine unterschieden sich zwar von dem in den ersten beiden fedbatch-
pro® Läufen untersuchten Protein-1, sie gehörten aber zur gleichen Proteinfamilie und 
daher wurden die Kultivierungsbedingungen aus den ersten beiden fedbatch-pro® Läufen 
teilweise übernommen. Der Hansenula-Klon-2 und der Hansenula-Klon-3 wurden jeweils 
in zwei unterschiedlichen Medien, einem Komplexmedium und einem synthetischen 
Medium, und bei zwei verschiedenen pH-Werten, pH 3,0 und pH 7,0, kultiviert. Bei der 
Verwendung des Komplexmediums wurden zusätzlich Teile einer Vitamin- und 
Spurenelementlösung (siehe Kapitel 2.5.5) zur Glyzerinzufuhr beigemischt. Die Zuordnung 
der verschiedenen Parameter zu den einzelnen Kolben ist in Tabelle 3-9 dargestellt.  
Tabelle 3-9: Parameter für den dritten Lauf der fedbatch-pro® Anlage zur Kultivierung von 
Hansenula-Klon-2 und Hansenula-Klon-3.  leerer Vektor: RB 11 H. polymorpha Stamm, in den ein 
Vektor ohne Geninformation kloniert wurde; Komplex: Komplexes Fermentationsmedium des 
Industriepartners; Zusatz: Vitaminlösung und Spurenelementlösung (2.5.5) wurden in einer Konzentration von 
6 mL/mL in die Glyzerinlösung gemischt. 
Kolben Hansenula-Klon pH-Wert Medium Kohlenstoffquelle 
1 Klon-2 3 Syn6 Glyzerin 
2 Klon-2 3 Syn6 Glyzerin 
3 Klon-2 3 Komplex Glyzerin + Zusatz 
4 Klon-2 3 Komplex Glyzerin + Zusatz 
5 Klon-2 7 Syn6 Glyzerin 
6 Klon-2 7 Syn6 Glyzerin 
7 Klon-2 7 Komplex Glyzerin + Zusatz 
8 Klon-3 3 Syn6 Glyzerin 
9 Klon-3 3 Syn6 Glyzerin 
10 Klon-3 3 Komplex Glyzerin + Zusatz 
11 Klon-3 3 Komplex Glyzerin + Zusatz 
12 Klon-3 7 Syn6 Glyzerin 
13 Klon-3 7 Syn6 Glyzerin 
14 Klon-3 7 Komplex Glyzerin + Zusatz 
15 Mit leerem Vektor 3 Syn6 Glyzerin 
16 Mit leerem Vektor 7 Komplex Glyzerin + Zusatz 
 
Alle Kolben wurden mit 25 mL einer Vorkultur der jeweiligen Hansenula-Stämme 
angeimpft. Sie wurden bei einem pH-Wert von 3,0 respektive 7,0, bei einer Belüftungsrate 
von 2 mL/mL/min Druckluft, einer Temperatur von 37°C und einer Rührerdrehzahl von 
1000 U/min gestartet und besaßen ein Anfangsvolumen von 250 mL. Nach 18 h wurde der 
Glyzerin-Zulauf in allen Kolben mit einer Rate von 1 g/L/h gestartet und die Belüftungsrate 
auf 4 mL/mL/min erhöht. Die Glyzerin-Zufuhr wurde manuell gesteuert und so eingestellt, 
dass die Gelöstsauerstoffkonzentration oberhalb von 0 % lag, jedoch gleichzeitig eine 
möglichst hohe Glyzerinzufuhr für die Biomassebildung gewährleistet wurde. Bedingt 
durch einen Anstieg der Gelöstsauerstoffkonzentration in den Referenzkolben mit 
synthetischem Medium Syn6, wurde die Glyzerinzufuhrrate schrittweise erhöht und 
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erreichte nach 45,5 h eine Rate von 2,1 g/L/h. In den Kolben mit dem komplexen Medium 
wurde hingegen die Glyzerinzufuhrrate auf einen Wert von 0,72 g/L/h gesenkt, um eine 
Akkumulation von Glyzerin im Medium zu vermeiden und eine limitierende Glyzerinzufuhr 
zu gewährleisten. Nach 89 h wurde der Prozess gestoppt. Die höchste Produktakkumulation 
konnte im Coomassie-gefärbten PAA-Gel nach 63 h nachgewiesen werden (siehe Abb. 
3-41).  
 
Abb. 3-41: Coomassie-gefärbtes PAA-Gel. Expression von Protein-2 und Protein-3 in fedbatch-pro® 
Lauf 3.  Es wurden 23 µL Probe nach 63 h auf das Gel aufgetragen. M: Längenmarker; 1-16: 
Kolbennummern; Gel auf der linken Seite: Protein-2; Gel auf der rechten Seite: Protein-3. Da kein 
Proteinstandard auf das Gel aufgetragen wurde, zeigen die Pfeile die Position im Gel an, in der die jeweiligen 
Proteine nachgewiesen wurden. In den Kolben 8 und 9 (pH 3,0, Sny6 Medium ohne Zusatz) konnte die 
höchste Bandenintensität auf Höhe des Protein-3-Standards nachgewiesen werden.  
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Abb. 3-42: Biomasseentwicklung nach 63 h in fedbatch-pro® Lauf 3 bei der Kultivierung von 
Hansenula-Klon-2 und Hansenula-Klon-3.  Die Trockengewichte wurden gravimetrisch bestimmt 
(2.5.3) und nach der in Kapitel 2.5.7 beschriebenen Methode normalisiert. 
 
Bei der Kultivierung von Hansenula-Klon-3 konnte in zwei Ansätzen auf Syn6 
Medium bei pH 3,0 (siehe Abb. 3-41, rechte Seite) die höchste Konzentration von Protein-3 
nachgewiesen werden.  
Bei der Kultivierung von Hansenula-Klon-2 konnte lediglich in einem von zwei 
Ansätzen auf Syn6 Medium bei pH 3,0 (siehe Abb. 3-41, linke Seite) eine deutliche 
Proteinbande in Höhe von Protein-2 nachgewiesen werden.  
Die Verwendung eines niedrigen pH-Wertes scheint somit eine positive Wirkung 
sowohl auf die Sekretion von Protein-3 als auch auf die Sekretion von Protein-2 zu haben. 
Da bei der Kultivierung von Hansenula-Klon-3 höhere Proteinmengen sekretiert wurden als 
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bei der Kultivierung von Hansenula-Klon-2, wurde Hansenula-Klon-3 für die Kultivierung 
im 5-L Maßstab ausgewählt. 
3.5.4 Produktion von Protein-3 im 5-L Maßstab 
Bei der Kultivierung von Hansenula-Klon-3 im 5-L Maßstab wurden die in der 
fedbatch-pro® Anlage erworbenen Erkenntnisse berücksichtigt. Alle Fermentationen 
wurden auf Syn6 Medium bei pH 3,0 basierend auf dem in Kapitel 2.5.6 beschriebenen 
Fermentationsprotokoll durchgeführt.  
Durch die Verwendung von Glukose als Kohlenstoffquelle und die Optimierung des 
Zulaufverfahrens konnte die Ausbeute an Protein-3 gesteigert werden. In Tabelle 3-10 sind 
die erzielten Protein-3 Konzentrationen in drei verschiedenen Fermentationen dargestellt.  
Tabelle 3-10: Ergebnisse aus 3 verschiedenen 5-L Fermentationen mit Hansenula-Klon-3.  Es sind die 
Protein-3-Konzentrationen im Fermentationsüberstand nach 73,4 h ± 0,6 h dargestellt. Die Protein-3-
Konzentrationen wurden mittels analytischer HPLC in den Labors des Industriepartners ermittelt.  
Zulaufstrategie Bezeichnung C-Quelle Protein-3-Konz. [g/L] 
konstante Zulaufrate  B Glyzerin 0,72 
dO2-kontrollierte Zulaufrate C Glukose 1,55 
dO2-kontrollierte Zulaufrate mit anfänglich 
wiederholter Glukosezufuhr 
D Glukose 1,87 
 
Da die Fermentationsstrategie mit einer anfänglich wiederholten Zugabe von 
Glukose das beste Ergebnis erzielte, ist in Abb. 3-43 der Verlauf dieser Fermentation 
dargestellt und in Abb. 3-44 die Analyse der Fermentationsproben mittels PAA-Gel-
elektrophorese.  
Ergebnisse und Diskussion 
99 
0
1
2
3
4
5
20
40
60
80
100
100
200
300
400
1000
2000
3000
4000
0 12 24 36 48 60 72
0
100
200
300
400
500
0
20
40
60
80
100
dO
2 [
%
]
Zeit [h]
pH
1 2
 
 
Tr
oc
ke
ng
ew
ic
ht
 [g
/L
]
50
 %
 (w
/v
)
 G
lu
ko
se
 Z
ul
au
f [
m
L]
8 
%
 (v
/v
) A
m
m
on
ia
k
 
Abb. 3-43: Fermentation von Hansenula polymorpha-Klon-3 im 5-L Maßstab.  Das Trockengewicht 
(?) wurde gravimetrisch bestimmt (2.5.3). Der Zulauf von Glukose (gestrichelt-gepunktete Linie) wurde 
zunächst so gesteuert, dass zwischen 5,3 h und 18,9 h jede 2 h eine Menge von 60 mL Glukose dazudosiert 
wurde (insgesamt 480 mL) dann folgte eine automatische Regelung des Glukosezulaufes anhand der Gelöst-
sauerstoffkonzentration. Bei Überschreitung des dO2-Sollwertes von 30 % wurde Glukose dazudosiert. Die 
Gelöstsauerstoffkonzentration (durchgezogene Linie) und der pH-Wert (gepunktete Linie) wurden in Echtzeit 
erfasst. Die Zudosierung des pH-Stellmittels Ammoniak (gestrichelte Linie) wurde automatisch anhand des 
pH-Wertes geregelt. Nach 20 h wurde der pH-Sollwert von 5,0 auf 3,0 gesenkt. Bei Unterschreitung des 
jeweiligen pH-Sollwertes wurde Ammoniak dazudosiert. Pfeil 1: Anwachsphase auf 25 g/L Glukose gekoppelt 
mit einer batch-weisen Zugabe von insgesamt 480 mL Glukose. Pfeil 2: Glukosezulaufverfahren  
 
 
Abb. 3-44: Coomassie-gefärbtes PAA-Gel mit Proben aus Fermentation D mit Hansenula-Klon-3.  Es 
wurden 13 µL Probe auf das Gel aufgetragen. M: Längenmarker; Zahlen 0 bis 7 stellen verschiedene 
Probezeitpunkte dar. 0: 0 h; 1: 16,9 h; 2: 24,3 h; 3: 30,8 h; 4: 40,3 h; 5: 47,5 h; 6: 64,0 h; 7: 74 h.  
3.5.5 Vergleich der Produktausbeuten in den verschiedenen 
Fermentationsmaßstäben 
Um eine Aussage über die Eignung der fedbatch-pro® Anlage zur 
Prozessoptimierung treffen zu können, wurden die Produktausbeuten der verschiedenen 
Fermentationsmaßstäbe miteinander verglichen (siehe Abb. 3-45). 
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Abb. 3-45: Verschiedene Coomassie gefärbte PAA-Gele mit Proben aus verschiedenen Fermentationen 
mit Hansenula-Klon-3.  A1 + A2: 23 µL Probe aus Doppelansatz in Parallelfermentation im 250 mL 
Maßstab; B: 13,3 µL aus Fermentation mit konstanter Glyzerinzufuhr im 5-L Maßstab; C: 13,3 µL aus 
Fermentation mit dO2-gesteuerter Glukosezufuhr im 5-L Maßstab; D: 13,3 µL aus Fermentation mit 
anfänglich wiederholter Zugabe von Glukose und dann dO2-gesteuertem Glukosezulauf. M: Mark 12. Alle 
Proben wurden nach 73,4 h ± 0,6 h gezogen.  
 
Ein Vergleich der Ausbeuten an Protein-3 in den verschiedenen Maßstäben gestaltet 
sich schwierig, da lediglich in den 5-L Fermentationen Konzentrationsbestimmungen 
mittels HPLC durchgeführt wurden. Da die Proben auf unterschiedliche Gele aufgetragen 
wurden, kann man die Bandenintensitäten nicht direkt miteinander vergleichen, da eine 
einheitliche Färbung der Proteine nicht gewährleistet ist. Nach vorsichtiger Abschätzung 
kann man behaupten, dass die Bande von Probe B (Glyzerin, 5-L Maßstab) eine höhere 
Intensität besitzt als die Banden der Proben A1 und A2 (Glyzerin, 250 mL Maßstab). 
Demzufolge kann man die Maßstabsübertragung als erfolgreich bezeichnen und darüber 
hinaus sogar eine Verbesserung der Protein-3-Ausbeute im 5-L Maßstab erkennen. Bei 
Betrachtung der Proben B, C und D aus den 5-L Fermentationen und unter 
Berücksichtigung der in Tabelle 3-10 aufgeführten HPLC Messergebnisse, kann man 
erkennen, dass die Verwendung von Glukose als Kohlenstoffquelle zu einer Steigerung der 
Protein-3-Ausbeute im 5-L Maßstab führte und darüber hinaus die Veränderung der 
Fermentationsparameter in Fermentation D (siehe Abb. 3-43) die Protein-3-Ausbeute noch 
weiter steigern konnte.  
Mit Hilfe der Parallelfermentation konnten somit innerhalb von 3 Wochen 
Fermentationsparameter identifiziert werden, die für die Produktion von Protein-3 förderlich 
sind. In einem weiteren Schritt konnte dann im 5-L Maßstab die Produktion durch 
Veränderung der Kohlenstoffquelle und der Zufuhrrate weiter gesteigert werden. Dieses 
Beispiel der Prozessoptimierung zeigt die Notwendigkeit auf, Screening-Versuche im 
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Parallelansatz im kleinen Maßstab durch Fermentationen im großen Maßstab zu verifizieren 
und darüber hinaus weiter zu entwickeln. Durch die Kombination eines parallelen 
Bioreaktorsystems (250 mL) mit Rührkesselreaktoren (5 L) kann somit die 
Prozessoptimierung beschleunigt und somit Kosten für die Entwicklung eingespart werden.  
3.6 Eignung der fedbatch-pro® Anlage zur Prozessoptimierung 
Aus Kostengründen werden in der Biotechnologie Prozessoptimierungen im kleinen 
Maßstab durchgeführt und die Ergebnisse dann auf den größeren Maßstab übertragen. 
Voraussetzung ist, dass das Reaktionsgefäß im kleinen Maßstab dem Fermenter im großen 
Maßstab so gut wie möglich ähnelt. Zum einen hinsichtlich des Designs (Rührer, Belüfter, 
Schikanen etc.) und zum anderen hinsichtlich der Prozessführung (pH-Regelung, 
Temperaturregelung, Sauerstoffkontrolle, Fütterung etc.). Bei einem parallelen 
Bioreaktorsystem spielt jedoch darüber hinaus die Reproduzierbarkeit innerhalb der 
Reaktionsgefäße eine große Rolle. Das bedeutet, dass bei Anwendung einheitlicher 
Fermentationsbedingungen die Ergebnisse der einzelnen Reaktionsgefäße möglichst gering 
voneinander abweichen dürfen. Nur so ist gewährleistet, dass bei Anwendung 
unterschiedlicher Fermentationsbedingungen unterschiedliche Ergebnisse auf veränderte 
Bedingungen zurückzuführen sind und nicht auf zufällige Schwankungen im System.  
3.6.1 Überprüfung der Reproduzierbarkeit in der fedbatch-pro® Anlage 
Zum Überprüfen der Genauigkeit von Produktausbeuten innerhalb der fedbatch-
pro® Anlage wurden Fermentationen mit 5– bis 6-fach Parallelansätzen durchgeführt. Es 
wurde der Hintergrundstamm FMD-HSA 56-1 verwendet, sowie die beiden 
Supertransformanten CNE 5-10 und PDI 1-10 (2.1.7). In allen Kolben wurden einheitliche 
Versuchsbedingungen angewendet (Syn6 Medium, pH 6,0, 37 °C, Glukose, 4 vvm) und die 
Fermentation nach dem in Kapitel 2.5.5. beschriebenen Fermentationsprotokoll 
durchgeführt. Die ermittelten rHSA Konzentrationen und Trockengewichte sind in Tabelle 
3-11 und Abb. 3-46 dargestellt.  
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Tabelle 3-11: Sekretion von rHSA und Biomassebildung in 3 Hansenula-Klonen unter 16-fach 
identischen Bedingungen in den stirrer-pro® Kolben.   Die Menge an sekretiertem rHSA im Medium 
wurde mittels ELISA bestimmt (2.2.5). Das Trockengewicht wurde gravimetrisch bestimmt (2.5.3). Alle Daten 
wurden normalisiert (2.5.7). n: Anzahl der Parallelansätze. 
Hansenula-
Stamm n 
Gemittelte 
normalisierte 
rHSA-Konz. 
[mg/L] 
Standard-
abweichung 
[mg/L] 
Gemitteltes 
normalisiertes 
Trockengewicht 
[g/L] 
Standard-
abweichung 
[g/L] 
56-1 4 24 14 50 4 
CNE 5-10 5 323 169 53 5 
PDI 1-10 6 842 624 55 6 
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Abb. 3-46: Sekretion von rHSA und Biomassebildung von 3 Hansenula-Klonen unter 16-fach 
identischen Bedingungen in den stirrer-pro® Kolben.  Die Menge an sekretiertem rHSA im Medium 
wurde mittels ELISA bestimmt (2.2.5). Das Trockengewicht wurde gravimetrisch bestimmt (2.5.3). Alle 
Konzentrationsangaben wurden normalisiert (2.5.7). Fermentationsbedingungen (Syn6 Medium, pH 6,0, 
37 °C, Glukose, 4 vvm, 86,8 h). Fehlerbalken stellen die Standardabweichung von Mehrfachansätzen dar. 
Hansenula-Klon 56-1: Mittelwert aus 4 Fermentationen, Hansenula-Klon CNE 5-10: Mittelwert aus 5 
Fermentationen und Hansenula-Klon PDI 1-10: Mittelwert aus 6 Fermentationen. 
 
In Abb. 3-46 ist zu erkennen, dass in 6 Fermentationen mit dem Hansenula-Klon 
PDI 1-10 mit 842 mg/L ± 624 mg/L die höchste rHSA Konzentration nachgewiesen werden 
konnte. In 5 Fermentationen mit dem Hansenula-Klon CNE 5-10 konnten nur 323 mg/L ± 
169 mg/L nachgewiesen werden. Da sich jedoch die Fehlerbalken der Werte aus beiden 
Kultivierungen überschnitten, konnte kein deutlich unterschiedliches Ergebnis bei diesen 
Hansenula-Klonen festgestellt werden. Die Ergebnisse zeigten lediglich, dass in den 
Fermentationen mit den Supertransformanten CNE 5-10 und PDI 1-10 eine höhere 
Sekretion von rHSA nachgewiesen werden konnte als bei 4 Fermentationen mit dem 
Hintergrundstamm FMD-HSA 56-1 mit 24 mg/L ± 14 mg/L. Im Vergleich zu den 
ermittelten rHSA Konzentrationen zeigten die Trockengewichte der einzelnen Hansenula-
Klone nur eine geringe Abweichung voneinander (siehe Tabelle 3-11). Beim Vergleich der 
Trockengewichte der verschiedenen Hansenula-Klone fiel weiter auf, dass sich die 
Fehlerbalken der einzelnen Mittelwerte überlappten und somit keine deutlichen 
Unterschiede in der Biomassebildung der verschiedenen Hansenula-Klone erkennbar waren. 
Bei der Betrachtung der Fermentationsdaten (pH-Werte, dO2-Werte) fielen keine deutlichen 
Unterschiede auf, die eine solch hohe Abweichung in den rHSA Daten erklären könnten. 
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Lediglich eine Fermentation des Hansenula-Klons FMD-HSA 56-1 wurde aus der 
Auswertung herausgenommen, da hier eine starke Schaumbildung zu einem Austritt von 
Medium aus dem stirrer-pro® Kolben führte.  
3.6.2 Überprüfung der mitotischen Stabilität des Klons PDI 1-10 und die 
Reproduzierbarkeit der rHSA Daten im Schüttelkolben 
Laut Literatur ist die genomische Integration von fremder DNA in das Hefegenom 
mitotisch stabil. Das bedeutet, dass das fremde Gen trotz mehrfacher Teilungen nicht aus 
dem Genom ausgeschleust wird. Bei Bakterien erfolgt die Einschleusung fremder DNA in 
Form von Plasmiden. Diese Plasmide werden meist nicht in das Wirtsgenom integriert 
sondern liegen episomal in den Zellen vor. Hier kann es bei fehlendem Selektionsdruck 
durchaus zu einem Verlust der Plasminde kommen. Die Tatsache, dass bei Kultivierungen 
von Hansenula-Klonen in den stirrer-pro® Kolben unter gleichen Bedingungen starke 
Streuungen der rHSA-Konzentrationen auftraten, führte jedoch zu der Vermutung, dass 
vielleicht doch ein Verlust des Fremdgens während der Kultivierung stattfand.  
Es wurden 10 Schüttelkolben ohne Schikane mit einer Vorkultur angeimpft und 
unter identischen Bedingungen kultiviert (siehe Kapitel 2.5.4).  
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Abb. 3-47: rHSA Sekretion und Biomassebildung des Hansenula-Klons PDI 1-10 in 10 identischen 
Schüttelkolbenkulturen mit einem Arbeitsvolumen von 20 mL.  Die Menge an sekretiertem rHSA im 
Medium wurde mittels ELISA bestimmt (2.2.5). Das Trockengewicht wurde gravimetrisch bestimmt (2.5.3). 
Alle Konzentrationsangaben wurden normalisiert (2.5.7). Kultivierungsbedingungen (YEP-Medium (2.5.2), 
pH 6,0, 37 °C, 20 g/L Glukose, 150 U/min, 41,25 h). 
 
Alle Kolben zeigten sowohl in Bezug auf die gemittelte rHSA-Konzentration von 
129 mg/L ± 13 mg/L als auch auf das gemittelte Trockengewicht von 7,5 g/L ± 0,4 g/L eine 
geringe Streuung. Dieser Versuch zeigte, dass unter identischen Fermentationsbedingungen 
im Schüttelkolben eine reproduzierbare Sekretion von rHSA im Parallelansatz möglich war. 
Des Weiteren deuten die Ergebnisse darauf hin, dass die Integration des Fremdgens in das 
Hefegenom mitotisch stabil war. Da in allen Kolben die gleichen Bedingungen herrschten 
und somit keine unterschiedlichen Selektionsdrücke vorhanden waren, zeigte dieser 
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Versuch jedoch nicht eindeutig, dass der Verlust des Fremdgens aus dem Hefegenom nicht 
stattfindet.  
3.6.3 Einfluss des Kolben Designs auf die Streuung der Expressionsdaten 
3.6.3.1 Einbau von Stromstörern 
Zur Überprüfung des Einflusses des Kolben-Designs auf die Streuung der 
Expressionsdaten wurden zwei Versuche mit je 16-fach identischen Fermentationen in der 
fedbatch-pro® Anlage durchgeführt und die resultierenden rHSA-Konzentrationen der 
verschiedenen Kolben untereinander verglichen. Da die fedbatch-pro® Anlage nur mit 4 
Sauerstoffsonden ausgestattet war, wurden in die übrigen 12 Kolben „Dummy“-
Sauerstoffsonden (Metallstäbe) eingebaut, die die strömungsbrechenden Eigenschaften der 
Sauerstoffsonden imitieren sollten (siehe 2.1.5.1). Auf diese Weise sollten einheitliche 
rheologische Verhältnisse geschaffen werden und unterschiedliche Sauerstofftransferraten 
verhindert werden. Wie auch in dem unter Kapitel 3.6.2 erwähnten Schüttelkolbenversuch, 
wurden bei dem ersten 16-fach Versuch Vorkulturen aus zuvor vereinzelten Klonen 
generiert und zur Inokulation der stirrer-pro® Kolben eingesetzt. Trotz Aufrechterhaltung 
einheitlicher Fermentationsbedingungen zeigten die rHSA-Konzentrationen in den 
einzelnen stirrer-pro® Kolben hohe Abweichungen voneinander (siehe Abb. 3-48).  
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Abb. 3-48: rHSA Sekretion und Biomassebildung des Hansenula-Klons PDI 1-10 unter 16-fach 
identischen Fermentationsbedingungen in den stirrer-pro® Kolben.  Die Menge an sekretiertem 
rHSA im Medium wurde mittels ELISA bestimmt (2.2.5). Das Trockengewicht wurde gravimetrisch bestimmt 
(2.5.3). Alle Konzentrationsangaben sind auf das jeweils aktuelle Volumen der Fermentationssuspension 
bezogen und sind hinsichtlich des Anfangsvolumens normalisiert worden (2.5.7). Fermentationsbedingungen 
(Syn6 Medium, pH 6,0, 37 °C, Glukose, 4 vvm, 90,55 h).  
 
In Abb. 3-48 ist zu erkennen, dass die rHSA Sekretionsdaten der einzelnen Kolben 
eine hohe Streuung aufwiesen. Aus den Ergebnissen aller Kolben wurde ein Mittelwert von 
98 mg/L ± 62 mg/L berechnet und somit eine Streuung der Daten von 63 %. Der berechnete 
Mittelwert der Trockengewichte betrug 46 g/L ± 3 g/L und zeigte somit nur eine Streuung 
von 6,5 %. Am Ende der Fermentation wurde aus allen Kolben ein Probe gezogen und 
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Kryokulturen angelegt (2.5.1). Die Vorkultur für die nächste 16-fach Fermentation in der 
fedbatch-pro® Anlage wurde nun mit der Kryokultur generiert, die die höchste rHSA 
Konzentration erzielte (Abb. 3-48, Kolben 15). Trotz Aufrechterhaltung identischer 
Fermentationsbedingungen zeigten die rHSA-Konzentrationen der einzelnen stirrer-pro® 
Kolben auch in diesem fedbatch-pro® Lauf hohe Abweichungen voneinander (siehe Abb. 
3-49.)  
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Abb. 3-49: rHSA Sekretion und Biomassebildung des Hansenula-Klons PDI 1-10 unter 16-fach 
identischen Fermentationsbedingungen in den stirrer-pro® Kolben. Die Vorkultur wurde aus Kolben 
15 der vorherigen 16-fach Kultivierung generiert (siehe Abb. 3-48).  Die Menge an sekretiertem 
rHSA im Medium wurde mittels ELISA bestimmt (2.2.5). Das Trockengewicht wurde gravimetrisch bestimmt 
(2.5.3). Alle Konzentrationsangaben wurden normalisiert (2.5.7). Fermentationsbedingungen (Syn6 Medium, 
pH 6,0, 37 °C, Glukose, 4 vvm, 92,92 h).  
 
Abb. 3-49 zeigt, dass die rHSA Sekretionsdaten der einzelnen Kolben auch in 
diesem fedbatch-pro® Lauf eine hohe Streuung aufwiesen. Aus den Ergebnissen aller 
Kolben wurde ein Mittelwert von 39 mg/L ± 35 mg/L berechnet und somit eine Streuung 
der Daten von 90 %. Der berechnete Mittelwert der Trockengewichte betrug 64 g/L ± 2 g/L 
und zeigte somit nur eine Streuung von 3,1 %.  
Die Ergebnisse der beiden 16-fach identischen Fermentationen zeigten, dass die 
fedbatch-pro® Anlage in Bezug auf die Biomassebildung eine ausreichende Genauigkeit der 
Regelparameter aufwies und somit die Vergleichbarkeit von Wachstumsdaten gewährleistet 
ist. Die Sekretion von rHSA scheint jedoch einem weniger robusten Mechanismus zu 
unterliegen, bei dem kleinste Abweichungen in der Prozessführung – die wahrscheinlich 
teilweise gar nicht messbar waren – zu erheblichen Unterschieden im Endergebnis führten. 
Bei dem Vergleich der einzelnen Kolben zeigte sich weiterhin, dass die Unterschiede in den 
erzielten rHSA-Konzentrationen nicht kolbenspezifisch waren. Man konnte bei keinem 
Kolben eine einheitliche Aussage über die erzielte Konzentration an rHSA in den beiden 16-
fachen Versuchen treffen. Kleinste Unterschiede z. B. des Belüfters oder der Position des 
Probenahme-Stutzens in den einzelnen Gefäßen könnten Einfluss auf die 
Sauerstofftransferrate oder die Durchmischung haben und so in unterschiedlicher Weise die 
Sekretion von rHSA begünstigen. Dies konnte jedoch bei der Wiederholung des Versuches 
Ergebnisse und Diskussion 
106 
nicht bestätigt werden. Die Ursache für die Streuung der rHSA-Konzentrationen war somit 
nicht abhängig von den Fertigungstoleranzen der Kolbenbauteile.  
Betrachtet man die Reihenfolge der Kolben in Abhängigkeit von der Höhe der 
erzielten rHSA-Konzentration (von innen nach außen sortiert), so fällt auf, dass die 
auftretende Streuung der Daten in beiden Versuchen ähnlich ist (sieh Abb. 3-50). 
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Abb. 3-50: rHSA-Konzentrationen aus zwei 16-fach Fermentationen unter identischen Bedingungen 
(vergleiche dazu Abb. 3-48 und Abb. 3-49).  Die rHSA-Konzentrationen wurden in Prozent zum 
maximalen Wert der jeweiligen 16-fach Fermentation dargestellt. Die Daten sind von innen nach außen 
sortiert, um die ähnliche Streuung in den beiden Versuchen zu verdeutlichen. Weisse Balken: Daten aus 
Fermentation 1 (siehe Abb. 3-48). Schwarze Balken: Daten aus Fermentation 2 (siehe Abb. 3-49). 
 
Da die in der Abb. 3-50 dargestellte Streuung der Daten unabhängig von den 
Fertigungstoleranzen der einzelnen stirrer-pro® Kolben war (siehe oben), musste ein 
Zusammenhang zwischen der Genauigkeit der Regelung von Fermentationsparametern in 
der fedbatch-pro® Anlage und der Streuung der rHSA Daten bestehen. Aus diesem Grund 
wurde überprüft, ob messbare Ungenauigkeiten in der Regelung oder der Steuerung von 
Fermentationsparametern in der fedbatch-pro® Anlage erkennbar waren, die als Ursache für 
die Streuung der rHSA Daten in Frage kamen.  
Die Genauigkeit der Dosierung der Dosimaten (Fa. Metrohm, Herisau, Schweiz) und 
somit die Genauigkeit der Glukosezufuhr und der Zugabe von pH-Stellmitteln wurde in 
Dosierversuchen überprüft und als sehr genau eingestuft (Daten nicht gezeigt). Die 
Dosierung findet mit Hilfe eines Schrittmotors statt und erlaubt ein minimales 
Dosiervolumen von 20 µL.  
Die Richtigkeit der Temperaturregelung mittels der Temperaturregler Ecoline der 
Firma Lauda aus Lauda-Königshofen wurde durch ein analoges Thermometer überprüft und 
als ausreichend eingestuft. Die Genauigkeit der Temperaturregler wurde in mehreren 
Fermentationen überprüft und ebenfalls als sehr genau eingestuft (Daten nicht gezeigt).  
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3.6.3.2 Genauigkeit des Belüftungssystems der fedbatch-pro® Anlage 
Bei der Untersuchung des Belüftungssystems der fedbatch-pro® Anlage fielen 
jedoch hohe Abweichungen der Luftströme hinsichtlich der Genauigkeit und der Richtigkeit 
auf. Die laut Hersteller genannten Luftströme bei bestimmten Einstellungen der Rotameter 
wichen bis zu 100 % von den tatsächlich gemessenen Luftströmen ab (siehe Abb. 3-51, A). 
Eine Einstellung von 20 mm Höhe des Metallballs im Rotameter sollte z. B. laut Hersteller 
einen Luftvolumenstrom von 117 mL/min erzielen, gemessen wurde jedoch ein 
Volumenstrom von 239 mL/min. Auch die Überprüfung der Genauigkeit des 
Belüftungssystems bei gleichen Rotametereinstellungen zeigte Abweichungen von 4 – 10% 
(siehe Abb. 3-51, B).  
0
100
200
300
400
500
0 10 20 30 40 50
Höhe Glasball [mm]
Fl
us
sr
at
e 
[m
l/m
in
]
gemessen
Herstellerangabe
A
 
0
50
100
150
200
250
300
350
400
20 25
Höhe Glasball [mm]
Fl
us
sr
at
e 
[m
L/
m
in
]
B
 
Abb. 3-51: Überprüfung des Belüftungssystems der fedbatch-pro® Anlage.   Die Volumenströme wurden 
bestimmt, indem die Zeit gemessen wurde, die man benötigte, um einen Liter Wasser zu verdrängen. 
A: Vergleich gemessener Flussraten der Rotameter mit Herstellerangaben. B: Überprüfung der Genauigkeit 
des Belüftungssystems. Es wurden Volumenströme bei zwei Rotametereinstellungen bestimmt. Die 
Fehlerbalken stellen die Standardabweichung von 4 fach Bestimmungen dar.  
 
Die Abweichungen der gemessenen Volumenströme von den Herstellerangaben 
hatte keinen Einfluss auf die Streuung der rHSA-Daten, da die Rotametereinstellungen in 
den durchgeführten Fermentationen so angeglichen wurden, dass die gewünschten 
Volumenströme erzielt wurden. Es sollte an dieser Stelle nur die Notwendigkeit der 
Überprüfung von Herstellerangaben herausgestellt werden. Die Ungenauigkeit der 
Belüftungssteuerung von 4 – 10 % könnte jedoch einen Einfluss auf die Streuung von 
rHSA-Daten haben.  
Des Weiteren konnte in mehreren Versuchen beobachtet werden, dass im Laufe von 
Fermentationen einige Abluftfilter, bedingt durch Kondenswasser, verstopften. Da den 
Abluftfiltern keine Kondensatoren vorgeschaltet waren, kondensierte das in der Abluft 
gelöste Wasser in den Abluftfiltern und führte so zu einer Verminderung der 
Durchflusskapazität bis hin zum kompletten Verschluss der Filter. Es ist davon auszugehen, 
dass die Verminderung der Durchflusskapazität unterschiedlich stark in den einzelnen 
Abluftfiltern erfolgte. Die daraus resultierenden unterschiedlichen Drücke in den Kolben 
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und die damit einhergehende verminderte Belüftungsrate, könnten zu unterschiedlichen 
Sauerstofftransferraten in den einzelnen Kolben geführt haben. Der Einfluss der 
Ungenauigkeit der Belüftungssteuerung und der unterschiedlichen Durchflussraten der 
Abluftfilter auf die Sekretion von rHSA wurde im Vergleich zu anderen möglichen 
Störfaktoren als wesentlich eingestuft und somit näher untersucht. 
3.6.4 Einfluss der Belüftungsrate auf die Expression von rHSA 
3.6.4.1 Simulation verschiedener Belüftungsraten im Schüttelkolben 
Um den Einfluss unterschiedlicher Belüftungsraten auf die Expression von rHSA zu 
untersuchen, wurden zunächst Schüttelkolbenversuche durchgeführt, bei denen 
unterschiedliche Belüftungsraten mit Hilfe von verschiedenen Arbeitsvolumina simuliert 
wurden. Die Belüftung von Schüttelkolben findet über Diffusion von Luft durch einen 
Wattestopfen statt und ist in allen Kolben einheitlich. Die Sauerstofftransferrate in das 
Medium kann jedoch dadurch variiert werden, dass verschiedene Arbeitsvolumina gewählt 
werden. Bei einem Schüttelkolben ohne Schikane findet der Sauerstofftransfer mittels 
Oberflächendiffusion in das Medium statt. Die relative Diffusionsoberfläche hat somit einen 
entscheidenden Einfluss auf die Sauerstofftransferrate und kann dadurch erhöht werden, 
indem man das Arbeitsvolumen verkleinert. Dadurch vergrößert sich das Verhältnis 
Oberfläche zu Volumen und somit kann der Sauerstoff schneller in das Medium 
diffundieren. Bei einem Arbeitsvolumen unterhalb von 10 % des Nennvolumens ist der 
Sauerstoffeintrag in das Medium einer Schüttelkultur so hoch, dass eine Hansenula-Kultur 
bei 30 °C, 250 U/min und einer Anfangsglukosekonzentration von 20 g/L nicht 
sauerstofflimitiert ist (persönliche Mitteilung Kirill Rachinskiy, Lehrstuhl für 
Bioverfahrenstechnik, RWTH Aachen).  
Im batch-Verfahren ist der Einfluss verschiedener Sauerstofftransferraten auf die 
Expression von rHSA nur punktuell zu erkennen. Die Geschwindigkeit des 
Glukoseverbrauches hängt von der Wachstumsrate der Hefezellen ab. Bei Kolben mit einem 
höheren Arbeitsvolumen kommen die Hefezellen in eine Sauerstofflimitierung, noch bevor 
die Glukose verbraucht wurde. Das Wachstum wird als Folge dessen verlangsamt und die 
Glukose langsamer metabolisiert. Bedingt durch verschieden hohe Glukoseverbrauchsraten 
wird nun die Derepressionsschwelle in den verschiedenen Kolben unterschiedlich schnell 
erreicht und diejenige Glukosekonzentration, bei der die Expression von rHSA beginnt, 
unterschiedlich lange aufrechterhalten. Bis die Glukose in allen Kolben verbraucht ist, 
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werden somit unterschiedlich lange Expessionsphasen erreicht und somit unterschiedliche 
rHSA-Konzentrationen erzielt. In Abb. 3-52 sind die ermittelten rHSA Konzentrationen und 
Trockengewichte aus Schüttelkulturen des Hansenula-Klons CP 15-8 mit unterschiedlichen 
Arbeitsvolumina dargestellt.  
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Abb. 3-52: Entwicklung der rHSA-konzentration und der Trockengewichte in Schüttelkolben mit einem 
Nennvolumen von 100 mL und unterschiedlichen Arbeitsvolumina.   Die Menge an sekretiertem 
rHSA im Medium wurde mittels ELISA bestimmt (2.2.5). Das Trockengewicht wurde gravimetrisch bestimmt 
(2.5.3). Alle Konzentrationsangaben wurden normalisiert (2.5.7). Kultivierungsbedingungen: Hansenula-Klon 
CP 15-8, Syn6 Medium, pH 6,2, 30 °C, 250 U/min, 20 g/L Glukose). Die Fehlerbalken stellen die 
Standardabweichung von Dreifachansätzen dar. Bei der Verwendung von 10 mL Arbeitsvolumen konnte nur 
eine Kultur zur Auswertung herangezogen werden.  
 
In Abb. 3-52 ist zu erkennen, dass bei der Verwendung von verschiedenen 
Arbeitsvolumina im Schüttelkolben unterschiedliche rHSA-Konzentrationen und 
unterschiedliche Trockengewichte nachweisbar waren. In der Kolbengruppe mit 30 mL 
Arbeitsvolumen wurde nach 25,5 h eine maximale rHSA-Konzentration von 33,3 mg/L ± 
0,6 mg/L gemessen, in der Kolbengruppe mit 60 mL Arbeitsvolumen 17,9 mg/L ± 1,7 mg/L 
und in dem Kolben mit 10 mL Arbeitsvolumen 22,1 mg/L rHSA. Die Unterschiede in der 
rHSA Sekretion könnten auf ein unterschiedliches Wachstumsverhalten der Kulturen bei 
verschiedenen Arbeitsvolumina zurückzuführen sein. Bei dem Kolben mit einem 
Arbeitsvolumen von 10 mL wurde nach 19,58 h ein maximales Trockengewicht von 6,4 g/L 
gemessen. In der Kolbengruppe mit 30 mL Arbeitsvolumen wurde erst nach 25,5 h ein 
maximales Trockengewicht von 5,8 g/L ± 0,2 g/L erreicht und in der Kolbengruppe mit 
einem Arbeitsvolumen von 60 mL mit 6,4 g/L ± 0,6 g/L erst nach 43 h. Es wurde vermutet, 
dass das Wachstum der Hefezellen durch unterschiedliche Sauerstofflimitierungen – bedingt 
durch die verschiedenen Arbeitsvolumina – unterschiedlich schnell war und somit der 
Verbrauch der vorgelegten Glukose unterschiedlich war. Da sich auf diese Weise das 
Verhältnis zwischen Biomasse und Glukose unterschiedlich entwickelt haben könnte, wurde 
davon ausgegangen, dass die Derepression des FMD-Promotors unterschiedlich stark war 
und somit zu unterschiedlichen Akkumulationen von rHSA geführt haben könnte.  
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Bezogen auf die Kultivierung von Hansenula-Klonen in der fedbatch-pro® Anlage 
wurde somit die Belüftungsrate als kritischer Faktor für die Sekretion von rHSA 
identifiziert.  
3.6.4.2 Abluftfilter als Störquelle für die Belüftungsrate 
Da das Verstopfen der Abluftfilter im Gegensatz zu der Ungenauigkeit der 
Belüftungssteuerung als vergleichsweise größerer Faktor auf die Ungenauigkeit der 
Belüftungsrate eingestuft wurde, sollte nun der Einfluss der Abluftfilter auf die 
Belüftungsrate und die Sekretion von rHSA untersucht werden.  
Zu diesem Zweck wurde ein Versuchsaufbau gewählt, bei dem alle Abluftfilter 
entfernt wurden. Zunächst wurde der Einfluss fehlender Abluftfilter auf die Genauigkeit der 
Sauerstofftransferrate untersucht. Hierzu wurden die Sauerstofftransferraten in allen 16 
Kolben mit Hilfe des Sulfitsystems bestimmt und miteinander verglichen.  
Sulfitverbrauchsmethode
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Abb. 3-53: Bestimmung der Sauerstofftransferrate in den stirrer-pro® Kolben.   Die Bestimmung 
der Sauerstofftransferrate erfolgte mit Hilfe der in Kapitel 2.3.2 beschriebenen Sulfitverbrauchsmethode in 16 
stirrer-pro® Kolben ohne Abluftfilter. 
 
In Abb. 3-53 sind die ermittelten Sauerstofftransferraten der einzelnen stirrer-pro® 
Kolben dargestellt. Der Mittelwert der gemessenen Sauerstofftransferraten in allen Kolben 
betrug 35,5 mmol/L/h ± 2,6 mmol/L/h und zeigte somit eine Abweichung von 7,5%. Diese 
Abweichung ist mit der in Kapitel 3.6.3.2 gemessenen Abweichung der Belüftungsraten von 
4 – 10 % vergleichbar und somit auf die Ungenauigkeit der Belüftungssteuerung 
zurückzuführen.  
Zur Untersuchung des Einflusses fehlender Abluftfilter wurde nun eine Fermentation 
in der fedbatch-pro® Anlage durchgeführt, bei der 4 verschiedene Hansenula-Klone in 4-
fachen Ansätzen kultiviert wurden und die Abluftfilter nach der Inokulation entfernt 
wurden. Zusätzlich wurde bei diesem Versuch in allen Kolben das Antischaummittel 
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Pluronic L61 eingesetzt, da es sich in vorherigen Versuchen als stabilisierendes Agens für 
rHSA herausgestellt hat. Durch die Einstellung einer Belüftungsrate von 4 vvm 
(1000 mL/min) sollte das Eindringen von kontaminierenden Mikroorganismen verhindert 
werden. Die ermittelten rHSA Konzentrationen und Trockengewichte sind in Abb. 3-54 und 
Abb. 3-55 dargestellt.  
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Abb. 3-54: rHSA Sekretion von 4 Hansenula-Klonen in stirrer-pro® Kolben ohne Abluftfilter. 
 Die rHSA-Konzentration im Medium wurde mittels ELISA gemessen (2.2.5) und normalisiert (2.5.7). 
Aus jedem Kolben wurden Proben zu vier verschiedenen Probezeiten analysiert: 25 h (Kreis), 49 h (Viereck), 
73 h (Dreieck) und 97,5 h (Kreuz).  
 
0
10
20
30
40
50
60
70
80
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16
Kolben #
no
rm
al
is
ie
rt
es
 
Tr
oc
ke
ng
ew
ic
ht
 [g
/L
]
56-1 CNE 5-10 PDI 1-10 CP 15-8
 
Abb. 3-55: Biomassebildung von 4 Hansenula-Klonen in 16 stirrer-pro® Kolben ohne Abluftfilter. 
 Die Trockengewichte wurden gravimetrisch ermittelt (2.5.3) und normalisiert (2.5.7). Aus jedem 
Kolben wurden Proben zu vier verschiedenen Probezeiten analysiert: 25 h (Kreis), 49 h (Viereck), 73 h 
(Dreieck) und 97,5 h (Kreuz). 
 
Die Ergebnisse zeigen, dass bei der Kultivierung des Hansenula-Klons PDI 1-10 in 
allen vier Kolben mit einem Mittelwert von 814,5 mg/L ± 22,0 mg/L rHSA nach 97,51 h die 
geringste Streuung der rHSA Daten von 3 % ermittelt werden konnte (siehe Tabelle 3-12). 
Bei den drei anderen Klonen zeigte jeweils ein Kolben von vieren eine deutliche 
Abweichung vom Mittelwert. Im Falle des Hansenula-Klons CNE 5-10 konnte diese 
Abweichung auf einen kurzzeitigen Rührerausfall in Kolben 8 zurückgeführt werden. Im 
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Falle der Hansenula-Klone 56-1 und CP 15-8 blieb die Ursache für die Abweichung jedoch 
unklar.  
Tabelle 3-12: rHSA Konzentrationen und Trockengewichte von 4 Hansenula-Klonen nach 97,51 h 
Kultivierung in 16 stirrer-pro® Kolben ohne Abluftfilter (vergleiche Abb. 3-54 und Abb. 3-55) 
Hansenula-
Klon 
Gemittelte 
rHSA-
Konz. 
[mg/L] 
rHSA 
Standard-
abweichung 
[mg/L] 
Streuung 
der rHSA 
Daten [%] 
Gemitteltes 
Trocken-
gewicht 
[g/L] 
Standard-
abweichung 
des 
Trocken-
gewichtes 
[g/L] 
Streuung 
der 
Trocken-
gewichts-
daten [%] 
56-1 248,1 79,5 32 62,3 5,5 9 
CNE 5-10 384,8 113,9 30 59,4 7,4 12 
PDI 1-10 814,5 22,0 3 63,2 3,1 5 
CP 15-8 657,8 157,8 24 66,9 2,4 4 
 
Da jedoch die Ursache der aufgetretenen deutlichen Abweichungen in zwei Kolben 
nicht eindeutig identifiziert werden konnte, wurden diese Werte nicht als Ausreißer 
behandelt, sondern bei der Berechnung der Streuung berücksichtigt. Es bleibt somit offen, 
ob es sich hierbei um zufällige Abweichungen handelt, die durch Faktoren verursacht 
wurden, die nicht gemessen werden können, oder ob weiterhin eine systematische 
Ungenauigkeit in der fedbatch-pro® Anlage besteht, die eine eindeutige Vergleichbarkeit 
von Daten erschwert. Im Vergleich zu den aufgetretenen Streuungen der rHSA-Daten in den 
oben genannten 16-fach Versuchen von 63 % respektive 90 % (3.6.3.1, Abb. 3-48 und Abb. 
3-49) konnte in diesem Versuch die Streuung der rHSA-Daten mit Werten zwischen 3 % 
und 32 % jedoch deutlich reduziert werden.  
Die Abweichungen in den ermittelten rHSA-Konzentrationen steigerten sich über 
die Zeit. Betrachtet man die erste Probe aller Kolben aus der Fermentation, so ist in allen 
Viereransätzen eine hohe Übereinstimmung in den ermittelten rHSA-Konzentrationen zu 
erkennen. Bei der zweiten Probe ist schon eine höhere Abweichung zu erkennen und in der 
letzten Probe treten die höchsten Abweichungen auf.  
4 Abschlussdiskussion und Ausblick 
Eines der wichtigsten Kriterien für die moderne Prozessentwicklung ist die 
Reduzierung der Stamm- und Prozessentwicklungszeit, um ein Produkt möglichst schnell 
auf den Markt bringen zu können. Aufgrund der hohen Komplexität biologischer Prozesse 
ist eine Vielzahl an Versuchen notwendig, um die optimalen Reaktionsbedingungen und 
eine geeignete Prozessführung zu identifizieren. Aus diesem Grund gewinnt die 
Entwicklung von parallelen Kultivierungssystemen mehr und mehr an Bedeutung. Diese 
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bieten den Vorteil mit zunehmender Parallelisierung die Prozessentwicklungszeit zu 
reduzieren. Der Einsatz dieser parallelen Bioreaktorsysteme ist jedoch nur effektiv, wenn 
reproduzierbare Daten generiert werden können und eine Übertragbarkeit der Ergebnisse in 
den Produktionsmaßstab gewährleistet ist. 
In dieser Arbeit wurde das 16-fach parallele Bioreaktorsystem fedbatch-pro® der 
Firma DASGIP aus Jülich untersucht. Zu Beginn zeigten die Produktergebnisse (rHSA-
Konzentrationen) eine geringe Reproduzierbarkeit in den einzelnen Kolben. In zwei 16-fach 
parallelen Versuchen wurde eine Streuung der Produktdaten von 63 % respektive 90 % 
ermittelt. Die Biomassedaten zeigten hingegen nur eine Streuung von 7 % respektive 3 % in 
den 16-fach Parallelversuchen. Es wurde deutlich, dass die Biomassebildung einem weitaus 
robusteren Mechanismus unterlag als die Produktbildung. Dennoch konnten unter 
Verwendung von Doppelansätzen geeignete Reaktionsbedingungen für die Herstellung von 
rHSA identifiziert werden. Unter Berücksichtigung der Beobachtungsvarianz konnten 
Tendenzen unterschiedlicher Reaktionsbedingungen hinsichtlich der Produktbildung 
erkannt werden und somit eine Auswahl geeigneter Reaktionsbedingungen erfolgen.  
Als Ursache für die hohe Streuung der Produktkonzentrationen wurden 
Ungenauigkeiten im Belüftungssystem identifiziert. Durch eine unterschiedliche 
Einschränkung der Luftdurchlässigkeit der sterilen Abluftfilter durch kondensierendes 
Wasser in der Abluft, wurden vermutlich in den einzelnen Kolben unterschiedliche 
Belüftungsraten erzeugt. Bedingt durch unterschiedliches Wachstum und unterschiedliche 
Glukoseverbrauchsraten wurde nun diejenige Glukosekonzentration, bei der die Expression 
von rHSA beginnt (Derepression), unterschiedlich lange aufrechterhalten. 
Durch das Entfernen der Abluftfilter konnte bei der Kultivierung von H. polymorpha 
PDI 1-10 die Streuung der rHSA-Konzentrationen in einem 4-fach Parallelansatz nach 
97,5 h Kultivierungszeit auf 3 % gesenkt werden. Für zukünftige Versuche sollten jedoch 
Abluftfilter mit einer höheren Durchflusskapazität oder in Verbindung mit Abluftkühlern 
verwendet werden, um die Möglichkeit einer Kontamination weiter zu verringern.  
Bei der Maßstabsübertragung in einen 5-L Rührkesselreaktor konnte bei der 
Kultivierung des H. polymorpha Hintergrundstammes FMD-HSA 56-1 nach einer 
Kultivierungsdauer von 58 h eine rHSA-Konzentration von 289 mg/L ermittelt werden im 
Vergleich zu 248 mg/L nach 97,5 h im 250 mL Maßstab. Eine Übertragbarkeit der 
Ergebnisse aus dem 16-fach parallelen 250 mL-Bioreaktorsystem in den 5-L Maßstab 
konnte somit nachgewiesen werden.  
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Bei der Bearbeitung eines Industrieprojektes konnte nach 3 Wochen reiner 
Fermentationszeit in der fedbatch-pro® Anlage (durchgeführt bei anfänglich geringer 
Reproduzierbarkeit) geeignete Reaktionsbedingungen identifiziert werden und eine 
Stammauswahl getroffen werden. Durch eine anschließende Verbesserung der 
Prozessführung im 5-L Rührkesselreaktor konnte innerhalb von weiteren 3 Wochen reiner 
Fermentationszeit die Produktausbeute im Vergleich zur fedbatch-pro® Anlage um den 
Faktor 7,5 gesteigert werden.  
Aufgrund der verbesserten Reproduzierbarkeit ist in Zukunft der Einsatz von 
statistischen Versuchsplanungstechniken (Weuster-Botz 2000) in der fedbatch-pro® Anlage 
möglich. In Kombination mit Rührkesselreaktoren, zur Überprüfung der 
Maßstabsübertragung und zur weiteren Verbesserung der Prozessführung, kann somit eine 
schnelle und effektive Prozessentwicklung erfolgen.  
5 Zusammenfassung 
In dieser Arbeit wurde das 16-fach parallele 250 mL-Bioreaktorsystem fedbatch-
pro® der Firma DASGIP aus Jülich zur Entwicklung von Prozessen für die Herstellung 
rekombinanter Proteine in H. polymorpha eingesetzt.  
Durch eine Verbesserung des Belüftungssystems und der Entwicklung einer 
robusten Fermentationsstrategie für die Parallelkultivierung konnten mit dem Hansenula-
Klon FMD-HSA 56-1 in der fedbatch-pro® Anlage Biotrockenmassekonzentrationen von 
60 g/L und rHSA-Konzentrationen von 250 mg/L erzielt werden. Bei einer 
Maßstabsübertragung konnte im 5-L Rührkesselreaktor eine Biotrockenmasse-
konzentrationen von 66 g/L und eine rHSA-Konzentration von 289 mg/L nachgewiesen 
werden (Werte bezogen auf die Fermentationssuspension).  
Bei der Untersuchung der Koexpression von Hilfsfaktoren (Calnexin, Protein-
disulfidisomerase) konnte eine Steigerung um einen Faktor von bis zu 3,2 hinsichtlich der 
spezifischen Produktausbeute in der Parallelanlage beobachtet werden. Im 5-L Maßstab 
konnte demgegenüber nur eine Steigerung um einen Faktor von bis zu 1,8 beobachtet 
werden.  
Mit Hilfe verschiedener chromatographischer Methoden konnte rHSA aus dem 
Hansenula-Kulturüberstand aufgereinigt werden. Die Effektivität der Aufreinigung war mit 
27 % bis 45 % Wiederfindung relativ gering, die dabei erzielte Reinheit war jedoch mit 
einem kommerziell erhältlichen Produkt vergleichbar. Die Bildung eines 52 kDa-
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Degradationsproduktes konnte weder durch Variation der Fermentationsbedingungen 
verhindert werden, noch durch chromatographische Methoden von dem intakten 66,5 kDa-
rHSA abgetrennt werden. Dieses Degradationsprodukt wurde wahrscheinlich durch 
zellwandassoziierte Proteasen gebildet und ist vielleicht durch ein gezieltes „knock-out“ 
dieser Proteasen vermeidbar.  
Die Abluftfilter wurden als Störquelle für die Expression von rHSA identifiziert. 
Durch das Entfernen der Abluftfilter konnte die Streuung der rHSA-Konzentrationen von 
anfänglich 63 % respektive 90 % in zwei 16-fach Parallelansätzen auf bis zu 3 % in einem 
4-fach Parallelansatz gesenkt werden.  
Des Weiteren konnte durch einen kombinierten Einsatz der fedbatch-pro® Anlage 
und eines 5-L Rührkesselreaktors innerhalb von 6 Wochen reiner Fermentationszeit die 
Produktkonzentration im Fermentationsüberstand in einem industriell nutzbaren Prozess 
von anfänglich nicht nachweisbaren Mengen über 0,25 g/L in der fedbatch-pro® Anlage bis 
hin zu 1,87 g/L im 5-L Rührkesselreaktor gesteigert werden.  
 
6 Abkürzungsverzeichnis 
α „anti“, gebraucht bei Antikörperabkürzungen 
A Absorption 
AEX Anionenaustauscherchromatographie 
AOX1 Alkoholoxidase 1, in pichia pastoris 
AP Alkalische Phosphatase 
APS Ammoniumpersulfat 
ATP Adenosin Triphosphat  
AUG1 Alkoholoxidase 1, in pichia methanolica 
BCIP 5-bromo 4-chloroindol-3-yl phosphate 
CBS4732 Bezeichnung für Hefestamm, „Centraalbureau voor Schimmelcultures“ 
CIP Cleaning in place 
CNE Calnexin 
CV Column volume, Säulenvolumen 
DAS Dihydroxyacetonsynthase 
DNA Desoxyribonukleinsäure 
EDTA Ethylendiamintetraacetat 
ELISA Enzyme-linked immunosorbent assay 
ER Endoplasmatisches Retikulum 
et al. Und andere 
FMD Formiatdehydrogenase 
g Erdbeschleunigung (9,8 m/s2) 
G-α-HSA Ziege-anti-HSA Antikörper 
HARS Hansenula autonomously replicating sequence 
HIC Hydrophobe Interaktionschromatographie 
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HSA Humanes Serumalbumin 
IDA Imino-diacetic acid 
IEF Isoelektrische Fokussierung 
IMAC Immobilisierte Metallionen-Affinitätschromatographie 
kDa Kilodalton 
KEX2 Kexin, Calcium-abhängige Endopeptidase 
kLa Volumetrischer Sauerstofftransferkoeffizient 
LB Luria-Bertani ,komplexes Medium 
M Molarität (mol/L) 
MOX Methanoloxidase 
mRNA messenger Ribonukleinsäure 
NBT Nitro blue tetrazolium 
NTA Nitrilo-triacetic acid 
OD Optische Dichte 
OTR Sauerstofftransferrate 
PAA Polyacrylamid 
PBS Phosphate buffered saline 
PBST Phosphate buffered saline mit Tween20 
pFPMT121 Expressionskassette, FMD-Promotor, MOX-Terminator 
pI Isoelektrischer Punkt 
PMA1 Plasmamembrangebundene H+-ATPase 
PDI Proteindisulfidisomerase 
PVP Polyvinylpyrrolidon 
RAG Kaninchen-anti-Ziege Antikörper 
RB11 Bezeichnung für Hansenula-Stamm, „Rhein Biotech“ 
rRNA Ribosomale Ribonukleinsäure 
RT Raumtemperatur 
R-α-HSA Kaninchen-anti-HSA Antikörper 
SDS Sodium dodecyl sulfate 
SDS-PAA SDS-Polyacrylamid 
SDS-PAGE SDS-Polyacrylamid-Gelelektrophorese 
SEC Size exclusion chromatographie 
Syn6 Synthetisches Hansenula-Medium 
TEMED N,N,N,N-Tetramethylethylendiamin 
TPS1 Trehalose-6-phosphat Synthase 
TRIS Tris-(hydroxymethyl)-aminomethan 
Tween 20 Poly-oxyethylen(20) sorbitan-monolaurate 
v/v “volume per volume”, Volumen pro Volumen 
vvm “volume per volume per minute”, Belüftungsrate 
wt Wildtyp 
w/v “weight per volume”, Gewicht pro Volumen 
YEP Komplexes, ungepuffertes Hansenula-Medium mit Glukose und NaCl 
YPD Komplexes, ungepuffertes Hansenula-Medium mit Glukose 
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